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Résumé 
 
Les gaz issus de la combustion des énergies fossiles dans les centrales électriques 
contiennent une grande variété de polluants tels que les gaz-acides et ne peuvent être 
rejetés directement dans l'atmosphère. Ces polluants gazeux doivent être traités par des 
méthodes de captage en postcombustion dans des colonnes d'absorption utilisant des 
solvants chimiques. LÊobjectif est donc de concevoir une unité d'élimination sélective des 
gaz-acides tels que CO2, H2S et COS en utilisant des solvants de la famille des 
alcanolamines. 
Cette thèse développe dans un premier temps, un modèle de non-équilibre, adapté aux 
systèmes multiconstituants électrolytiques et réactifs, pour la représentation des colonnes 
dÊabsorption réactive. Le modèle comporte des modules pour représenter la 
thermodynamique en espèces vraies (espèces ioniques et moléculaires),  le transfert 
simultané de masse et de chaleur, et les réactions chimiques. Les équations généralisées 
de Maxwell-Stefan sont utilisées pour quantifier les interactions multiconstituants lors de la 
diffusion. Le schéma réactionnel est intégralement pris en compte dans la phase liquide, et 
les réactions chimiques peuvent être cinétiquement contrôlées ou à lÊéquilibre chimique 
instantané. La séparation réactive en régime permanent est ainsi simulée avec une 
description rigoureuse des phénomènes de réaction-diffusion dans les films diffusionnels. 
Dans un deuxième temps, une installation pilote de captage du CO2 par une solution 
aqueuse de diéthanolamine est mise en fluvre pour la validation expérimentale du modèle. 
La diéthanolamine a une forte réactivité vis-à-vis du CO2; ceci engendre un profil important 
de concentration du soluté dans la colonne. Le pilote est dédié à la validation de modèle, il 
est donc équipé de plusieurs unités dÊéchantillonnage gaz et liquide à différentes hauteurs 
de garnissage. Les profils longitudinaux de la concentration du CO2 en gaz et en liquide, de 
lÊhumidité absolue et de la température liquide peuvent être établis expérimentalement et 
être comparés avec ceux provenant de la simulation.  
LÊoutil de simulation validé devient alors un outil de prédiction de lÊefficacité des unités 
réelles de captage par lÊabsorption réactive.  
 
 
Mots clés : Absorption réactive multiconstituant, Modèle de non-équilibre 
électrolytique, Captage du CO2 par amines, Equations généralisées de Maxwell-
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Abstract 
 
The exhaust gases coming from the combustion of fossil fuels in power plants contain a 
wide variety of pollutants such as acid gases and can not be discharged directly into the 
atmosphere. These gaseous pollutants must be treated by postcombustion capture 
methods in absorption columns using chemical solvents. The objective is then to design a 
selective removal unit of acid-gases such as CO2, H2S and COS by using solvents of the 
alkanolamine family.  
This thesis develops as the first step, a non-equilibrium model, adapted to multicomponent 
electrolytic and reactive systems, for the representation of reactive absorption columns. The 
model includes modules to represent the thermodynamics on the basis of true species (ionic 
and molecular species), the simultaneous heat and mass transfer, and the chemical 
reactions. The generalized equations of Maxwell-Stefan are used to take into account the 
multicomponent interactions during diffusion. The reaction scheme is fully included in the 
liquid phase, and the chemical reactions can be kinetically controlled or at instantaneous 
equilibrium. The reactive separation at steady-state conditions is then simulated with a 
rigorous description of the reaction-diffusion phenomena in diffusional films. 
In the second step, a pilot plant of CO2 capture with an aqueous solution of 
diethanolamine is implemented for experimental validation of the model. Diethanolamine 
has high reactivity with respect to CO2; this generates an important concentration profile of 
solute in the column. The pilot plant is dedicated to model validation; it is equipped with 
several gas and liquid sampling units at different heights of packing. The longitudinal profiles 
of the gas and liquid CO2 concentration, the absolute humidity and the liquid temperature 
can be established experimentally and compared with those from the simulation. 
The validated simulation tool then becomes a tool to predict the effectiveness of real 
capture units by reactive absorption. 
 
 
Keywords: Multi-constituent reactive absorption, Non-equilibrium (rate-based) model, 
CO2 capture by amines, Generalized equations of Maxwell-Stefan, Simultaneous heat 
and mass transfer, Experimental validation 
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La pollution atmosphérique de la planète est principalement due aux polluants gazeux tels 
que les gaz-acides et les gaz à effet de serre, qui sont produits dans la majorité des cas par 
lÊactivité humaine pour la fabrication dÊénergie. Le rejet atmosphérique des polluants gazeux 
date depuis lÊère de lÊindustrialisation, et il sÊest élargi avec lÊinflation de la demande en 
énergie. Autrement dit, le rejet atmosphérique sÊintensifie à la fois par une culture industrielle 
de production et par une culture sociale de surconsommation. 
Deux solutions existent actuellement pour diminuer la pollution atmosphérique. La 
première sÊagit de changer notre culture sociale de consommation en termes dÊénergie, et la 
deuxième sÊagit dÊaméliorer les mécanismes de dépollution des effluents gazeux. Bien 
évidemment, la meilleure solution est de prendre en compte les deux solutions à la fois.  
Les procédés pour le captage des polluants gazeux sont généralement énergivores et 
requièrent des investissements conséquents. Ils sont particulièrement difficiles à mettre en 
fluvre pour le traitement du CO2 des effluents gazeux des centrales thermiques pour la 
production dÊélectricité. En effet, les débits de fumées à traiter sont colossaux et la 
concentration de polluant faible (Lecomte et al., 2010). Il faut donc améliorer ces procédés 
pour les déployer et diminuer les émissions de CO2 de manière conséquente.  
Notre étude se focalise sur lÊamélioration des unités de captage pour le traitement des 
fumées de postcombustion contenant principalement du CO2. Parmi les procédés de 
désacidification, lÊopération unitaire dÊabsorption réactive à lÊaide dÊun solvant chimique, 
réalisée au sein de contacteur gaz-liquide, est considérée comme la plus mature. Le procédé 
permet de combiner deux opérations unitaires en une seule : lÊabsorption et la réaction 
chimique. La réaction chimique permet de compenser la faible pression partielle de CO2 et sa 
solubilité limitée. Elle permet donc d'optimiser la taille de la colonne pour une séparation 
efficace. 
Pour traiter les fumées provenant dÊune centrale de 600 MWe représentant lÊélectricité 
pour 600000 personnes, il faut mettre en fluvre plusieurs colonnes dÊabsorption de 10m de 
diamètre et de 30m de hauteur  environ. Cela nécessite de très gros investissements et 
souligne la nécessité dÊoptimiser du procédé en termes de design. Cette optimisation passe 
par des modèles de plus en plus complexes, ce qui explique que la modélisation et la 
simulation de lÊabsorption réactive soient actuellement des axes de recherche en plein essor. 
Il convient de noter que ces modèles pourront également s'appliquer aux unités de 
désacidification du gaz naturel. Ces unités industrielles sont utilisées depuis un grand nombre 
d'années pour capter des composés comme le CO2 ou l'H2S dans le gaz naturel. Les besoins 
en gaz naturel étant de plus en plus forts, des champs très chargés en gaz acides sont 
désormais exploités tandis les spécifications requises sont de plus en plus sévères. Cela 





LÊobjectif de cette thèse est de proposer un outil de simulation des colonnes de lavage le 
plus rigoureux possible pour décrire les systèmes rencontrés, à savoir multiconstituants, 
électrolytiques et réactifs. Le terme multiconstituant signifie que plusieurs solutés gazeux 
sont absorbés simultanément. Dans le cas considéré, les espèces qui transfèrent dans le 
liquide réagissent chimiquement avec le solvant. Le transfert de ces solutés résulte donc de 
la concomitance entre le transfert de masse, de chaleur et le schéma réactionnel via des 
cinétiques chimiques rapides et du même ordre de grandeur que les vitesses de transfert de 
masse. LÊoutil de simulation doit ainsi comporter des modules appropriés pour une 
modélisation fine de lÊensemble des phénomènes physico-chimique ayant lieu au sein dÊune 
unité de séparation gaz-liquide tels que le transfert de matière multiconstituant, le transfert 
thermique, la réaction chimique, lÊhydrodynamique et la thermodynamique. 
Un modèle de non-équilibre (rate-based) adapté aux systèmes multiconstituants 
multiréactionnels et électrolytique est donc développé. Un pilote de captage du CO2 par la 
solution aqueuse de diéthanolamine est également réalisé au sein du laboratoire pour la 
validation expérimentale du modèle.  
Le modèle développé est basé sur une représentation simplifiée de lÊhydrodynamique en 
appliquant la théorie du double-film. Cette simplification permet d'envisager la modélisation 
d'un absorbeur de taille industrielle. A contrario, une modélisation fine des transferts et des 
réactions dans la zone diffusionnelle est réalisée :  
 traitement des systèmes multiconstituants en utilisant les équations généralisées de 
Maxwell-Stefan pour décrire les interactions multiconstituants lors du transfert de 
matière, 
 modélisation simultanée du transfert de masse et de chaleur, 
 traitement des milieux électrolytiques, ce qui implique lÊeffet des charges électriques 
dues à la présence des ions sur la diffusion, 
 prise en compte intégrale de lÊensemble des réactions chimiques cinétiquement 
contrôlées et instantanément équilibrées dans le schéma réactionnel,  
 caractère prédictif concernant le calcul de nombreux paramètres du modèle (rétention 
liquide, aire dÊéchange, épaisseur des films, réactions chimiques), 
 adaptation dÊun modèle thermodynamique avec une description en espèces vraies (les 
propriétés thermodynamiques sont évaluées individuellement pour chaque espèce 
ionique et moléculaire présente dans le mélange). 
 
Cette thèse se décompose en 5 chapitres. Le 1er chapitre est une analyse bibliographique 
sur les différents axes de recherche concernant la modélisation de lÊabsorption réactive. Le 
chapitre 2 présente le travail central de cette thèse qui a conduit à l'écriture dÊun modèle de 
non-équilibre pour une application réactive multiconstituant et électrolytique. Le système 
dÊéquations du modèle est un ensemble de plusieurs systèmes algébro-différentiels 
fortement non-linéaire. Le chapitre 3 traite des méthodes de résolution numérique de ce 
système qui est un vrai challenge en soi. Le chapitre 4 décrit l'outil expérimental mis en 
fluvre. Le chapitre 5 compare les calculs aux résultats expérimentaux dans le but de valider 
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Les normes environnementales concernant les rejets atmosphériques nécessitent des 
unités de captage des polluants atmosphériques plus performantes et conduisent à une 
hausse des exigences de séparation.  
Face à lÊintérêt grandissant envers lÊabsorption réactive, en raison de sa performance et de 
sa facilité dÊintégration aux installations existantes, les articles concernant le 
dimensionnement, la modélisation et la simulation de cette opération se sont multipliés 
depuis une trentaine dÊannées.  
Le but de ce chapitre est de synthétiser les travaux scientifiques et industriels effectués 
concernant lÊabsorption réactive. Cette synthèse se décompose en quatre parties : 
La première partie est consacrée à la phénoménologie des principaux polluants 
atmosphériques issus de la combustion des énergies fossiles. Les différentes stratégies de 
captage (oxycombustion, précombustion, postcombustion) ainsi que les différentes 
techniques de séparation (absorption, adsorption, séparation cryogénique, membrane) sont 
discutées.  
Dans lÊoptique de la modélisation fine de lÊabsorption réactive, notre intérêt porte tout 
dÊabord sur la description du transfert de matière multiconstituant dans les milieux 
électrolytiques. Ceci est le sujet de la deuxième partie de ce chapitre. Les lois de diffusion 
telles que la loi de Fick et les équations généralisées de Maxwell-Stefan sont ainsi décrites et 
comparées.  
Le débat sur la modélisation de lÊabsorption réactive concerne la manière dont lÊensemble 
des comportements physico-chimiques sont définis et modélisés pour représenter une 
colonne. La troisième partie de ce chapitre aborde donc les différents axes de recherche de 
la modélisation dÊune colonne dÊabsorption réactive.  
La dernière partie explore les approches actuelles de la description thermodynamique des 
unités du lavage des gaz-acides avec des solutions aqueuses comme les alcanolamines.  
Chapitre 1 – Etude Bibliographique                  
 
 6 
1.1 Polluants atmosphériques et différents 
procédés de captage 
La première partie de lÊétude bibliographique décrit les principaux polluants atmosphériques 
issus de la combustion des énergies fossiles, ainsi que les moyens industriels pour les 
séparer avant un rejet dans lÊatmosphère.    
Le CO2 est un des responsables majeurs de lÊacidification des océans et du changement 
climatique. Ce gaz est produit à lÊissu de lÊactivité humaine. Il est donc inévitable de limiter 
son rejet atmosphérique.  
Les différentes stratégies de captage du CO2 tels que le captage par lÊoxycombustion, en 
précombustion et en postcombustion sont présentées. Les techniques de séparation 
associées telles que lÊabsorption, lÊadsorption, la séparation cryogénique, et la séparation 
membranaire sont ensuite décrites.  
1.1.1 Réchauffement climatique et polluants 
atmosphériques 
La pollution atmosphérique est l'introduction dans lÊatmosphère de produits chimiques, de 
matières particulaires, ou de matériels biologiques qui causent des dommages ou de 
l'inconfort pour les humains ou d'autres organismes vivants, ainsi que des dommages à 
l'environnement naturel. 
L'atmosphère est un complexe naturel dynamique gazeux fragile, essentiel pour soutenir la 
vie organique sur la Terre. A titre dÊexemple, lÊappauvrissement de l'ozone dû à la pollution 
atmosphérique est reconnu depuis longtemps comme une menace pour la santé humaine 
ainsi que pour les écosystèmes de la Terre. 
Les fumées résultant dÊune combustion à la sortie dÊune chaudière (Le Goux et Le Douce, 
1994) donnent la composition fournie dans le Tableau 1-1. Dans cet exemple, les gaz-acides, 
les matières toxiques ainsi que les gaz à effet de serre (CO2) sont présents dans la fumée, et 
doivent être soigneusement séparés avant dÊêtre rejetés à lÊatmosphère. 
Tableau 1-1 : composition de la fumée en postcombustion dÊune chaudière 





Poussière 2-5 g.Nm-3 
HCl 800-2000 mg.Nm-3 
SO2 20-200 mg.Nm-3 
CO 10-40 mg.Nm-3 
Métaux lourdes 5-10 mg.Nm-3 
HF 0,5-2 mg.Nm-3 
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En effet, un gaz à effet de serre (GES) absorbe et émet un rayonnement dans la gamme 
thermique dÊinfrarouge. Autrement-dit, il chauffe lÊatmosphère et il renvoie des 
rayonnements dans la gamme dÊinfrarouge vers la terre. Les principaux gaz à effet de serre 
sont : 
 vapeur dÊeau (H2O)  (36-72%) 
 dioxyde de carbone (CO2) (9-26%) 
 méthane (CH4)  ² (4-9%) 
 ozone (O3)   (3-7%) 
 
La vapeur dÊeau est le GES le plus responsable de lÊeffet de serre, par contre sa 
concentration sur la Terre ne dépend quasiment pas de lÊactivité humaine. En revanche, 
lÊévolution de la concentration de CO2 sur la Terre est directement liée à lÊactivité humaine 
après la révolution industrielle. CÊest pourquoi une grosse partie de la recherche se focalise 
sur le captage et le stockage de CO2.  
La Figure 1-1 donne une estimation des émissions annuelles (produit par lÊhomme) des gaz 
à effet de serre par secteur en 2000 (Emission Database for Global Atmospheric Research, 
Netherlands Environmental Assessment Agency). Le Tableau 1-2 présente les 5 principaux  

























Figure 1-1 : émissions annuelles des gaz à effet de serre par secteur (CO2 : 72% de total, Methane : 18% de 
total, Nitrous Oxide : 9%) 
Tableau 1-2 : 5 premiers émetteurs des gaz à effet de serre dans le monde en 2005 
Pays ou région Tons de gaz à effet de serre produit 
USA 24,1 
Indonésie 12,9 
Union Européenne 10,6 
Chine 5,8 
Inde 2,1 
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Certains chercheurs à lÊuniversité de Cambridge (Le Treut et al., 2007) estiment que les gaz 
à effet de serre affectent amplement la température de la Terre. Ils estiment que 
lÊaugmentation de la concentration de CO2 dans lÊatmosphère avec sa vitesse actuelle peut 
entrainer une augmentation de la température globale de la Terre entre 2-4°C (Watson et 
Moss, 1995). Cela représente une menace grave pour la vie organique sur la Terre.  
L'augmentation de la concentration de CO2 dans l'atmosphère depuis le début de la 
révolution industrielle (de 280ppm à 390ppm), en raison de la combustion des énergies 
fossiles et le défrichage des forêts peut en outre acidifier les océans. Il est donc primordial de 
concevoir les mécanismes de captage.  
La réglementation des émissions de CO2 implique le développement de technologies 
efficaces de captage de CO2 surtout en post-combustion des centrales électriques où résulte 
40% de la production globale de CO2 (+3,5 Gt/an). Ces technologies sont généralement 
énergivores; un objectif cohérent est par exemple dÊatteindre 90% de la capture de CO2 en 
limitant l'augmentation du coût de l'électricité à 35% (Ciferno et al., 2009).  
1.1.2 Captage du CO2 
Les technologies de captage de CO2 sont des grands consommateurs dÊénergie avec un 
cout dÊexploitation important. Le cout dÊexploitation et la consommation énergétique 
dépendent de la technologie de captage, de la composition des fumées et du volume de gaz 
à traiter. Les analyses économiques dans les unités de production dÊélectricité donnent un 
cout de captage aux environs de 45 €/tCO2.  





Le procédé consiste à fournir lÊoxygène quasi-pur (95%) à la place de lÊair, pour la 
combustion des énergies fossiles dans le but dÊatteindre un mélange riche en CO2 et en 
vapeur dÊeau et pauvre en azote (N2). Le CO2 peut donc être séparé facilement par une unité 
de séchage (Figure 1-2).  
La séparation de lÊoxygène de lÊair peut être effectuée par une voie cryogénique. LÊair est 
comprimé et refroidi à basse température (–180°C). Les chaudières doivent être adaptées 
pour fonctionner sous oxygène. La séparation est donc très couteuse en termes dÊénergie et 
en termes du cout dÊexploitation.  
Cette technique est opérationnelle à petite échelle aux puissances de lÊordre de 30MW. 
Les exemples de ce procédé sont le projet mené par Vattenfall (Allemagne) et celui mené par 
Total (France) sur le site de Lacq.  
Pour baisser le cout énergétique concernant lÊétape de la séparation de lÊoxygène une 
possibilité est dÊutiliser la technique du ÿ Chemical looping Ÿ consistant à transférer lÊoxygène 
directement à la zone de combustion en circulant un métal porteur solide pouvant capter 
lÊoxygène de lÊair puis le restituer à la zone de combustion. 













Figure 1-2 : schéma dÊun procédé de captage par Oxycombustion 
1.1.2.2 Précombustion 
Dans le cas du captage en précombustion, la séparation est réalisée en plusieurs étapes 
(Figure 1-3). Le combustible est dÊabord converti en gaz de synthèse (syngaz) contenant le 
CO et le H2. Cela est réalisé soit par une oxydation partielle du charbon en présence 
dÊoxygène, soit par le réformage à la vapeur de gaz naturel en présence dÊeau. Le CO réagit 
ensuite avec lÊeau (étape de gas-shift) et forme le mélange du H2 et du CO2. Le CO2 peut 
ensuite être séparé sous pression et dans un mélange relativement pur du CO2 et du H2.  
Le procédé consomme relativement moins dÊénergie par rapport à un procédé fonctionnant 
à pression atmosphérique et aux concentrations faibles du CO2. 
La technique peut être également utilisée dans les centrales fonctionnant avec le gaz 
naturel. Dans ce cas, le réformage du méthane à la vapeur est appliqué pour convertir le gaz 














Figure 1-3 : schéma dÊun procédé de captage par précombustion 
1.1.2.3 Postcombustion 
Le captage en postcombustion consiste à extraire le CO2 dilué (5-25%) dans la fumée de 
combustion à faibles températures (Figure 1-4). Différentes méthodes peuvent donc être 
utilisées, parmi lesquelles lÊabsorption par un solvant chimique.  
Le captage en postcombustion est la technique la plus utilisée en raison de sa simplicité 
dÊintégration aux unités industrielles existantes (Favre, 2007). Néanmoins, à cause de la faible 
concentration de CO2 en postcombustion, la séparation est plus délicate. De plus, lÊopération 
est relativement coûteuse et requière des quantités importantes dÊénergie, ce qui double 
pratiquement la consommation de lÊinstallation existante. En outre, ces procédés de captage 
nécessitent des équipements encombrants.  
Les projets SLEIPNER (Norvège) et Weyburn (Canada) sont deux grands projets industriels 
de captage et de stockage de CO2 en postcombustion par lavage avec des amines. Leurs 
capacités de captage sont respectivement 1MtCO2.an-1 et 1,8MtCO2.an-1. 
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Un bon nombre des travaux de recherche se trouvent actuellement dans la littérature 
essayant dÊouvrir des nouveaux horizons envers les nouvelles technologies pour le captage 









Figure 1-4 : schéma dÊun procédé de captage en postcombustion 
1.1.3 Différentes techniques de séparation 
Les techniques séparatives telles que lÊabsorption, lÊadsorption, la séparation cryogénique 
et la membrane comportent chacune plusieurs avantages et inconvénients. Le choix de la 
technique séparative dépend de plusieurs considérations spécifiques, parmi lesquelles : 
 la composition de l'alimentation (% de CO2),  
 les conditions d'alimentation (pression et température),  
 la pureté visée du produit, 
 la présence ou lÊabsence des poussières, 
 et la consommation énergétique. 
 
LÊAbsorption est le transfert dÊune substance gazeuse (soluté) dans une phase liquide 
(solvant). Le procédé est généralement accompagné des réactions chimiques dans la phase 
liquide dans le but de déplacer lÊéquilibre thermodynamique et de favoriser le transfert de 
matière entre les phases. Les avantages de la méthode sont le recyclage du solvant et le 
savoir-faire consolidé de la technique. Ses lacunes sont la dégradation du solvant par la 
présence de SOx et NOx. 
LÊAdsorption est lÊadhésion physique ou le collage des ions et des molécules sur la surface 
dÊune phase solide (adsorbant). Les adsorbants sont utilisés habituellement sous forme de 
pastilles sphériques, baguettes, moulures, ou monolithes avec des diamètres 
hydrodynamiques entre 0,5 et 10 mm. Ils doivent avoir une résistance élevée à l'abrasion, 
une haute stabilité thermique et de petits diamètres de pores, ce qui entraîne une plus 
grande surface exposée et donc une capacité d'adsorption de surface supérieure.  
La Séparation Cryogénique est une technologie relativement nouvelle de captage du CO2 
basée sur la suppression cryogénique du CO2 (Tuinier et al., 2010). Cette technologie repose 
sur l'hypothèse quÊavant le refroidissement, tous les autres gaz issus de la combustion à 
lÊexception de N2 et de CO2 sont éliminés. Le gaz restant est ensuite envoyé dans une 
chambre cryogénique où la température et la pression sont manipulées pour liquéfier le CO2. 
Le CO2 se condense et le N2 reste sous lÊétat gazeux et sÊéchappe par une sortie au sommet 
de la chambre. Grands avantages de la capture cryogénique du CO2 est que le procédé 
nécessite aucun absorbant chimique et il peut être exploité à la pression atmosphérique. Les 
principaux inconvénients sont les étapes coûteuses pour éliminer la teneur en eau du courant 
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d'alimentation avant l'unité de refroidissement ainsi que la chute l'efficacité en raison de la 
formation progressive d'une couche de CO2 solide sur les surfaces dÊéchangeur de chaleur. 
La technique Membranaire, est une technique de séparation par lÊintermédiaire dÊune 
couche mince de matière (membrane), considérée comme un agent séparant. Les 
substances de mélange peuvent traverser la membrane, fonction de sa perméabilité et de sa 
sélectivité. Les opérations membranaires sont récemment explorées, en raison de certains 
avantages économiques par rapport aux technologies concurrentes de séparation dans les 
secteurs de séparation des gaz (Brunetti et al., 2010). Les lacunes de cette méthode sont la 
sélectivité faible des membranes actuelles et la limitation de la température de 
fonctionnement adaptée.  
Le Tableau 1-3 compare les quatre méthodes de captage de CO2 précédemment citées,  
en vue de leurs principales caractéristiques, leur efficacité ainsi que leur domaine 
dÊapplication.  
Tableau 1-3 : caractéristiques générales des procédés de captage du CO2 : efficacité et applicabilité 
Technique  
% de CO2 en 
alimentation  Pureté en CO2 (%) 
Exigence 
énergétique  
Absorption [1] >5 >95 4-6 MJ.kgCO2-1 
Adsorption [2] >10 75-90 5-8 MJ.kgCO2-1 
Cryogenic [3] >5 99,99 6-10 MJ.kgCO2-1 
Membrane [4] >15 80-95 0,5-6 MJ.kgCO2-1 
[1] Favre, 2007; [2],[3] Brunetti et al., 2010; [4] Bounaceur et al., 2006 
 
La comparaison entre les différentes techniques montre que le captage par lÊabsorption et 
par la membrane représente les meilleurs couts énergétiques. Le cout énergétique de la 
séparation membranaire évolue en fonction de la pureté en CO2 demandée. Pour entrer dans 
la gamme de pureté en CO2 de lÊabsorption (>95%), la membrane demande à peu près la 
même exigence énergétique, alors que son application est limité aux fumées plus riches en 
CO2 (>15%). Le captage en postcombustion correspond aux fumées diluées (5-15% CO2); 
notre choix porte donc sur la séparation par lÊabsorption. 
1.1.3.1 Absorption réactive du CO2 
LÊabsorption réactive est un procédé multifonctionnel, associant simultanément la 
séparation par absorption et la réaction chimique au sein dÊune même unité de séparation.  
Le captage en postcombustion des centrales électriques par lÊabsorption réactive est 
lÊapproche la plus généralement utilisée en raison de sa simplicité dÊintégration aux 
installations existantes. Le procédé utilise un ou plusieurs solvants chimiques en phase 
liquide pour déplacer lÊéquilibre thermodynamique et pour favoriser le transfert entre phases.  
Parmi les différents mécanismes dÊabsorption des gaz-acides, lÊabsorption chimique par les 
solvants amines est le mieux adaptée. Ces solvants peuvent être la MEA 
(monoéthanolamine), la DEA (diéthanolamine), la TEA (triéthanolamine), et la MDEA 
(méthyldiéthanolamine). Concernant le captage du CO2 des fumées de postcombustion, on 
privilégie la MEA ou des mélanges d'amines ou des solvants en voie de développement. La 
DEA et la MDEA sont aussi utilisées pour le traitement du gaz naturel là où le CO2 et le H2S 
sont absorbés simultanément. Le mélange gazeux circule à contre-courant du solvant 
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aqueux. Le contact entre phases est généralement favorisé à lÊaide dÊun garnissage. Les 
polluants gazeux tels que le CO2, le SO2 et le H2S transfèrent ainsi de la phase gaz vers la 
phase liquide et réagissent ensuite avec le solvant chimique.  
Le Figure 1-5 illustre un exemple du procédé de captage de CO2 par lavage avec des 
amines. Le gaz dÊentrée contient des fumées en postcombustion dÊune centrale électrique. 
Le procédé comporte deux unités consécutives : lÊunité dÊabsorption de CO2, et lÊunité de 
désorption du solvant chimique. Dans la colonne dÊabsorption, le CO2 est absorbé par le 
solvant aqueux à contre-courant, ainsi le gaz de sortie sera décarbonaté à 90%. Le solvant 
riche en CO2 est ensuite envoyé vers la colonne de désorption où le solvant chimique est 
séparé de CO2 par lÊapport dÊénergie. Le CO2 est transporté pour être stocké et le solvant 














Figure 1-5 : présentation schématique dÊun procédé de lavage du CO2 avec des amines : absorption/désorption 
 
Un solvant fort tel que laøMEA est de moins en moins utilisé pour sa difficulté de 
désorption. Les  tendances industrielles sÊinclinent aujourdÊhui vers la nouvelle génération de 
solvant qui est plus facile à régénérer et moins couteux dÊun point de vu énergétique.  
LÊobjectif environnemental est de rester positif sur le bilan global de carbone. Le procédé 
doit donc être optimisé en raison dÊun apport énergétique important sur lÊunité de désorption. 
La simulation à la base dÊune modélisation fine des phénomènes physico-chimiques mis en 
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1.2 Transfert de matière multiconstituant 
Cette partie débute par une réflexion sur la loi de transfert de matière. La proportionnalité 
entre densité de flux et gradient de composition quÊexprime la loi de Fick, est bien vérifiée 
dans les gaz, elle correspond nettement moins bien aux phénomènes qui se produisent dans 
les liquides. La loi de Fick est conçue à la base pour des mélanges binaires et elle nÊest pas 
forcément adaptée aux interactions multiconstituants.  
La plus grande partie de ce chapitre est consacrée à examiner les phénomènes très 
particuliers qui se produisent lorsquÊun mélange comporte plus de deux constituants. Les 
modèles usuels se basent sur la loi de Fick pour lÊexpression des flux de matière, ils ne 
prennent donc pas en compte les interactions entre espèces. Dans les procédés industriels, 
un grand nombre dÊespèces sont présentes à des concentrations qui peuvent être non 
négligeables, il y a alors compétition des espèces en terme de diffusion. 
Dans une solution électrolytique le gradient de potentiel électrique dû à lÊexistence des ions 
et des charges électriques, joue le rôle dÊun deuxième moteur de diffusion. Or, ce chapitre 
présente ensuite les informations relatives à la prise en compte des forces électriques dans 
la loi de transfert de matière. 
 
1.2.1 Ecriture du flux diffusif 
Le flux diffusif dÊun constituant au sein dÊune phase traduit sa migration individuelle sous 
lÊinfluence du gradient de concentration. Il sÊagit de mouvement de plusieurs constituants 
ayant chacun leur propre vitesse de migration vi. 








           1-1 
 
Où, nc est le nombre des constituants dans le mélange. 
Les flux molaires correspondent à la quantité de matière, en mole, traversant une section 
de référence par unité de temps. En divisant ces débits par une surface, on obtient des 
densités de flux molaires de chacun des constituants, 
iii vCN =            1-2 
Où, Ni est la densité de flux molaire en mol.m-2.s-1, Ci est la concentration et vi est la 
vitesse de migration de lÊespèce i. 
Les densités de flux diffusif peuvent être établies à condition dÊutiliser un référentiel 
mobile, cÊest-à-dire en faisant appel aux vitesses relatives des constituants.  
)( uvCJ iii −=            1-3 
 
Où, Ji est la densité de flux diffusif du constituant i en mol.m-2.s-1. En combinant les 
équations 1-2 et 1-3, nous obtenons 
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iJ            1-5 
 
1.2.2 Loi de Fick 
Il sÊagit dÊune loi expérimentale définie initialement pour les mélanges binaires idéaux à 
pression et température constantes, afin de relier le flux diffusif dÊune espèce à son propre 
gradient de concentration. La première loi de Fick introduit la diffusivité comme facteur de 
proportionnalité entre le flux diffusif monodirectionnel et le gradient de concentration. Ainsi 
pour un mélange binaire, le flux molaire diffusif de lÊespèce 1 dans lÊespèce 2 sÊécrit 
1121121 xDCCDJ t ∇−=∇−=            1-6 
 
Où, D12 est le coefficient binaire de diffusion de lÊespèce 1 dans lÊespèce 2. 
Le flux diffusif de lÊespèce 2 (J2) sÊécrit pareillement par analogie en fonction de D21 
et 2x∇ . LÊéquation 1-5 mène à la symétrie des coefficients binaires de diffusion selon la loi 
de Fick : 
2112 DD =            1-7 
 
Les coefficients binaires de diffusion concernant les mélanges gazeux idéaux sont 
considérés indépendants de la concentration. En revanche, pour un système liquide non-
idéal, les coefficients binaires de diffusion peuvent être fortement dépendants de la 
concentration. 
La première loi de Fick ne permet pas de toujours décrire le comportement dÊun mélange 
multiconstituant (Taylor et Krishna, 2000). En effet, les interactions entre les espèces 
peuvent modifier les flux. Par exemple, Toor (1957) observe des cas paradoxaux suivants : 
 Barrière de diffusion : le flux diffusif de lÊespèce est nul alors que son gradient de 
concentration nÊest pas nul 
 Diffusion osmotique : le gradient de concentration de lÊespèce est nul alors que son 
flux diffusif nÊest pas nul 
 Contre diffusion : la diffusion de lÊespèce sÊeffectue dans le même sens que son 
gradient de concentration 
 
Il est observé expérimentalement que le flux diffusif dÊune espèce dans un système multi-
constituant dépend de lÊensemble des gradients de concentration des espèces. La 
généralisation de la loi de Fick aux mélanges multi-constituants est basée sur ce concept 
(Valerio et al., 1995). 
De la somme constante des fractions molaires )1( =∑ ix  résulte lÊindépendance de nc-1 
gradients de fractions molaires : 















0            1-8 
 
Supposant une relation linéaire entre les flux indépendants de la diffusion et les gradients 









kikti xDCJ           )1,1( −= nci  1-9 
 
Ou, sous forme matricielle, 
)]([)( xDCJ t ∇−=            1-10 
 
Dik représentent la corrélation entre le flux molaire i et les gradients de composition de 
lÊespèce k. Ces coefficients peuvent posséder des valeurs négatives ou positives et ils nÊont 
pas le sens physique dÊun coefficient de diffusion. La matrice [D] est ainsi une matrice 
asymétrique (Dik≠Dki). 
La loi généralisée de Fick concernant un système ternaire, donne deux flux indépendants 











tt            1-11 
 
 
1.2.3 Relation de Maxwell-Stephan 
La formulation de Maxwell-Stefan est lÊapproche la plus générale pour décrire le transfert 
de matière multiconstituant. Elle permet en effet de prendre en compte des systèmes multi-
constituants non idéaux avec lÊaction de forces extérieures. Plusieurs auteurs se sont 
penchés sur les relations de Maxwell-Stefan; Taylor et Krishna (1993); Slattery (1981); 
Standart et al. (1979); Gorak et al. (1999); Versteeg et al. (1995); Wesselingh et al. (1997) 
sÊintéressent plus particulièrement à lÊutilisation des relations de Maxwell-Stefan dans les 
modèles de transferts. 
Taylor et Krishna (1993) se basent sur lÊaccroissement de la quantité de mouvement dû aux 
collisions entre les espèces de mélange afin dÊétablir une expression des flux diffusifs. 
LÊaccroissement de quantité de mouvement dû aux espèces avoisinantes correspond à la 
quantité de mouvement cédée par une autre espèce lors dÊun choc. Pour un mélange gazeux 
idéal, la conservation de la quantité de mouvement après une collision élastique entre deux 
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Où, m1 et m2 sont respectivement les masses des molécules 1 et 2. vi la vitesse avant 










=            1-13 
 










=−            1-14 
 
Le rapport des masses dans lÊéquation précédant est en effet proportionnel au produit des 
compositions des espèces 1 et 2. Il traduit physiquement le nombre des collisions binaires 1-
2 par lÊunité de volume. Nous pouvons ainsi écrire dÊaprès lÊéquation 1-14, 





Figure 1-6 : Forces de pression sur le volume de contrôle 
 
Taylor et Krishna (1993) ont déduit la même expression dÊaccroissement de la quantité de 
mouvement en utilisant la théorie des chocs. 
La variation de la quantité de mouvement est aussi balancée par la somme des forces 
extérieures qui sÊexercent sur le volume de contrôle. Considérant uniquement les forces de 
pression sur lÊélément de volume (Figure 1-6), la force nette agissant sur les molécules de 


















           1-16 
 
Ainsi le gradient de la pression partielle de lÊespèce 1 est proportionnel au produit des 
fractions molaires des deux espèces ainsi quÊà la différence des vitesses : 
)( 21211 vvxxp −∝∇−            1-17 
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Le frottement entre espèces (f12) peut être utilisé comme étant le coefficient de 
proportionnalité de lÊéquation 1-17 puisque plus la friction entre les molécules augmente, plus 
le gradient nécessaire de la pression partielle est intense afin de mettre les molécules en 
mouvement. Nous écrivons alors 
)( 2121121 vvxxfp −=∇−            1-18 
 
Plus la friction entre espèces est importante, moins la diffusion sÊeffectue. Ce qui revient à 




fD ∝            1-19 
 
En choisissant la pression totale comme étant la constante de proportionnalité, Taylor et 
Krishna (1993) introduisent leur notion du coefficient de diffusion binaire : 
12
12 f
PD =            1-20 
 




















Figure 1-7 : Collision multi-constituants 
 








pd −−=∇=            1-22 
 
La force motrice de diffusion en mélange gazeux idéal est réduite au terme ( Ppi /∇ ). Si la 
pression totale est constante le long de lÊaxe de diffusion, nous obtenons : 






pd ∇=∇=            1-23 
 
CÊest à dire que dans un système gazeux idéal, les gradients de fraction molaire sont les 
moteurs de diffusion, rejoignant lÊapproche de Fick.  
En considérant un mélange multiconstituant, la force motrice dÊune espèce provoquant son 
mouvement diffusif à travers des espèces avoisinantes dépend de sa différence de vitesse 
avec toutes les molécules voisines ainsi que de leur composition. Or, dans un mélange multi-
constituant, lÊaccroissement total de la quantité de mouvement de lÊespèce i est la somme 













           1-24 
 
Les diffusivités utilisées par la relation de Maxwell-Stefan (1-24) sont les coefficients de 
diffusion binaire. En substituant la vitesse de migration (vi) dans lÊéquation 1-24 par la densité 
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Comme cité précédemment (1-23) la force motrice de diffusion pour un système isobare 
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Le vrai moteur de diffusion notamment dans une phase non idéale (liquide dense) est le 







∇=            1-28 
 
La combinaison des équations (1-28) et (1-25) donne la relation principale de Maxwell-
Stefan (Taylor et Krishna, 1993; Gorak et al., 1999). 

















µ     1-29 
 
Avec, Dij le coefficient binaire de diffusion rapportée à un gradient de potentiel chimique. 
Ainsi, aucune donnée supplémentaire est nécessaire pour traiter la diffusion multiconstituant 
lorsque les binaires sont connus. 
Par contre, lÊinconvénient de cette théorie est quÊelle exprime les gradients de fraction 
molaire ou de potentiel chimique en fonction des flux alors quÊen pratique on a presque 
toujours besoin de lÊexpression des flux en fonction des gradients de composition. Il faut 
donc inverser les équations. Les termes de droite dÊaprès lÊéquation 1-29 représentent lÊeffet 
de lÊinteraction entre espèces et le terme de gauche représente la force motrice de diffusion. 






=     1-30 
 
Où, (d) et (N) sont des vecteurs de nc éléments, représentant respectivement les forces 
motrices de la diffusion et les flux molaires, et [B] est une matrice de taille nc × nc exprimée 




































    1-31 
 
A ce stade il existe plusieurs manières dÊécrire le système dÊéquations. Taylor et Krishna 
(1993) substituent la nc-ème équation de Maxwell-Stefan par une nouvelle équation qui peut 
être par exemple la somme des fractions molaires. La difficulté est alors de choisir un corps 
de référence pour faire la substitution. 
Contrairement à lÊapproche de Taylor et Krishna (1993), nous écrivons toutes les nc 
relations de Maxwell-Stefan. Par démonstration, en additionnant les nc équations de 
Maxwell-Stefan (EQ. 1-29), la somme constante des fractions molaires (xi=1) peut être 
déduite (annexe F). La configuration en nc équations sÊaffranchit la difficulté de choisir le 
corps de référence pour la substitution. En outre, nous ne nous posons plus de question sur 
le choix de lÊéquation supplémentaire à ajouter en fonction du type de problème. 
Le potentiel chimique dÊune espèce (J.mol−-1) sÊexprime en fonction de son activité et de 
son potentiel chimique standard : 
)ln(),(* iiii xRTTP γµµ +=     1-32 
 
Nous développons ensuite le gradient de potentiel chimique pour une espèce i afin de 
lÊexprimer en fonction du gradient des fractions molaires comme la loi de Fick (Slattery, 
1981):  
















































































µµ     1-34 
 
Où, is est lÊentropie molaire en (J.mol
−-1.K−-1) et iv  est le volume molaire exprimé en 
(m3.mol−-1). Ici, les termes P∇  et T∇  peuvent être négligés. LÊhypothèse dÊun système 
isobare est bien justifiée en raison dÊune légère perte de charge suivant les conditions 
opératoires dans des colonnes dÊabsorption réactive. Le film réactif nÊest pas isotherme mais 
lÊimpact du gradient de température T∇  sur la diffusion peut également être négligé. 
























































lnlnln γγµ     1-35 
 
Le gradient du potentiel chimique peut être remplacé par le gradient de la fraction molaire à 
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γδ  1-38 
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Le gradient du coefficient dÊactivité représente la non-idéalité de système. Or, nous 
associons tous les termes de gauche de lÊéquation précédant dans un seul terme de non-
idéalité ( ijΓ ), 

























+=Γ γδ lnˆ  1-40 
 
Dans le cas dÊun mélange idéal le gradient du coefficient dÊactivité est nul et la force 
motrice de diffusion se résume également au gradient de fraction molaire comme 
lÊexpression 1-27. 
LÊéquation 1-39 est la forme la plus exploitable de la relation de Maxwell-Stefan parce 
quÊelle prend en compte à la fois les interactions entre espèces (multiconstituant) et la non-
idéalité de phase. LÊéquation 1-39 sous forme matricielle sÊécrit 





=∇Γ  1-41 
 
Où, ( )x∇  et (N) sont des vecteurs de nc éléments. [B] et [ ]Γ  sont des matrices de taille 
nc×nc. La matrice [B] est précédemment exprimée (EQ. 1-31). 
 
1.2.4 Diffusion dans les solutions électrolytes 
JusquÊici lÊexistence des autres forces externes intervenant dans la diffusion moléculaire, 
telles que la force centrifuge et les forces électriques, a été négligée. Ainsi, la diffusion est 
uniquement due au gradient du potentiel chimique qui se résume au gradient de la fraction 
molaire pour des mélanges idéaux. LÊeffet de la pesanteur est également négligeable face à 
la force due au gradient du potentiel chimique dans la plupart des procédés du génie 
chimique. CÊest pourquoi nous ne tenons pas compte lÊeffet de la gravité sur la diffusion. 
Dans le cas des solutions électrolytiques, les forces électriques dues à lÊexistence des ions 
influent également la diffusion des espèces. Ainsi, la force motrice généralisée de diffusion 
pour des systèmes électrolytiques, comprend à la fois les forces électriques et la force due 
au gradient du potentiel chimique. 
Newman (1991) cite la production de lÊentropie due à la diffusion des espèces dans une 
solution chargée. La thermodynamique irréversible impose la production de lÊentropie du 
système. Le taux de production de lÊentropie peut être caractérisé à lÊaide de la deuxième loi 
de la thermodynamique, en fonction de lÊensemble des forces motrices de diffusion. Pour un 








iiiPTdiff JFT µσ  1-42 
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Où, σdiff est le taux de production de lÊentropie par lÊunité de volume (J.m−-3.s−-1.K−-1); T est la 
température absolue (K); Mi est la masse molaire de lÊespèce i (kg.mol−-1); Fi est la force 
spécifique molaire (N.mol−-1) et iPT µ~,∇  est la force motrice spécifique due au gradient du 
potentiel chimique (J.m−-3.s−-1) à pression et température constantes. 
Ji est la densité du flux massique de diffusion (kg.m−-2.s−-1) donnée par lÊexpression 
suivante: 
)( uvJ iii −= ρ  1-43 
 
Où, ρi est la masse molaire de lÊespèce i (kg.m−-3). 
Lorsque le système est à lÊéquilibre mécanique, cÊest-à-dire que la dérivée temporelle des 
vitesses est nulle, les gradients de pression sont uniquement balancés par des forces 














Où, ωi est la fraction massique de lÊespèce i. 








i Fω  1-45 
 
LÊéquation 1-45 montre que pour un système isobare à lÊéquilibre mécanique (gradients 
nuls de vitesse), le barycentre des forces externes par des fractions massiques est égal à 
zéro. Or, la mise en place de ce terme dans lÊexpression généralisée de la force motrice (EQ. 
1-42) ne change pas quantitativement le système mathématique, mais il sera utile après afin 























. ωµσ  1-46 
 
LÊéquation 1-46 montre grâce à la la théorie de la thermodynamique irréversible, la 
production volumique de lÊentropie T.σdiff (J.m−-3.s−-1) comme étant le produit de lÊensemble 
des forces spécifiques (N.kg−-1) et de la densité de flux massique Ji (kg.m−-2.s−-1). 
LÊéquation 1-47 obtient autrement cette production volumique dÊentropie par le produit de 
la force volumique CtRTdi (N.m−-3) et de la différence de vitesse vi −u (m.s−-1). Le passage de 
Ji à la différence de vitesse (vi −u) est effectué à lÊaide de lÊéquation 1-43. 









0)).((.σ  1-47 
 
Où, di  représente la force motrice de diffusion en m−-1. 
Autrement dit, lÊéquation 1-47 caractérise la production volumique dÊentropie comme étant 
le produit de : 
 la force volumique agissant sur i, produisant son mouvement par rapport au mélange 
 la vitesse relative du mouvement de i par rapport au mélange  
 
di est le paramètre caractéristique de la force motrice de diffusion (EQ. 1-28), et il peut être 
























ρµ  1-48 
 
Fi dans lÊéquation précédente représente la force externe par lÊunité de masse (N.kg−-1). Il 
est conventionnel dÊexprimer cette équation en terme des forces externes par mole de 




















ωµ  1-49 
 
Où, ici Fi représente la force externe par mole de i (N.mol−-1). 
Dans une solution électrolytique, Fi correspond à la force électrique due à la présence des 
ions et elle est estimée par lÊexpression suivante (Newman, 1991). 
eii FzF Φ∇−=  1-50 
 
Où, zi est la charge ionique de lÊespèce i (possédant des valeurs négatives et positives); F 
est la constante de Faraday = 9,65 ×107C.kmol−-1 et Φe est le potentiel électrique en Volt. 
Avec, 
JCVsAC 111,111 =××=   
 
En identifiant Fi comme étant la force électrique provoquée par la présence de gradient du 
potentiel chimique (EQ. 1-50), lÊexpression de la force motrice sous condition isobare (EQ. 




















ωµ  1-51 
 
La condition de lÊélectroneutralité (EQ. 1-52) sÊapplique usuellement au mélange 
électrolytique, sauf dans les régions où la séparation des charges a lieu (par exemple le 
phénomène de la double-couche au niveau des électrodes). 










0  1-52 
 












LÊaccroissement de la quantité de mouvement dû aux interactions multiconstituantes dans 














Le terme 1/Dij (inverse du coefficient binaire de diffusion) pour le cas électrolytique a la 
même signification que pour le cas non électrolytique. Il signifie pareillement le frottement 
exercé par le pair i-j (ion-ion; ion-solvant). 
La relation généralisée de Maxwell-Stefan pour une solution électrolytique ressemble à 
celle non électrolytique, sauf que pour le cas électrolytique le gradient du potentiel électrique 



















µ  1-54 
 
En exprimant le gradient du potentiel chimique en termes de gradients de fraction molaire à 
lÊaide de lÊéquation 1-35, en définissant le symbole de Kronecker ijδˆ  (EQ. 1-37), et en 
établissant les hypothèses telles que, 
 la négligence de lÊimpact de gradients de température et de pression sur la diffusion,  
 lÊabsence de courant électrique, 
 la condition électroneutralité, 
 la présence de lÊéquilibre mécanique, 




































γδ  1-55 
 
Revenant sur lÊécriture du flux diffusif Ji (EQ. 1-3), le flux sÊécrit par rapport à un repère qui 
se déplace à la vitesse moyenne molaire (u). Dans un système de coordonnées mobiles, le 





j iJ1 0  1-56 
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Ce qui mène à la dépendance de nc-ème densité de flux diffusionnel (Jnc). Dans le 
traitement de la diffusion dans les solutions ioniques, les flux sont très souvent définis par 
rapport à la vitesse du solvant (vn) et ils sont notés Ji*. Nous avons alors : 























Où, lÊindice n indique le solvant. 
LÊéquation 1-25 peut sÊécrire en fonction des nouveaux flux diffusifs Ji*, pour un système 















Nous pouvons également rendre le système dÊéquations précédent sous la forme 
matricielle. 





=  1-60 
 
Où, (d) est un vecteur de nc −1 éléments ; )( *J  est le vecteur contenant nc −1 flux diffusif 
(par rapport à un repère qui se déplace à la vitesse du solvant), et ][ *B  est une matrice de 










































Nous obtenons ainsi, 
( ) [ ] ( )dBCJ t 1** −−=  1-62 
 
1.2.5 Cas limite : diffusion à dilution infinie 
Dans un système électrolytique dilué, cÊest-à-dire un système avec le solvant en excès     
(xi →0, xn →1), la force motrice di est réduite au terme suivant : 





zxxd Φ∇+∇=  1-63 
 
La matrice ][ *B  se résume également à une matrice diagonale dont les éléments 




B 1* =  1-64 
 
Où, lÊexposant ◦ signifie la dilution infinie. 






FDzcxDCJ Φ∇−∇−=*  1-65 
 
En combinant les équations 1-57 et 1-65, la relation de Nernst-Plank (lÊécriture du flux 
molaire total à dilution infinie) est obtenue. Cette équation est le cas limite des équations 

















Dans une solution diluée, les espèces ioniques diffusant sont couplées lÊune à lÊautre 
(Taylor et Krishna, 1993). Ce couplage est dû à la contrainte imposée par la condition 








0  1-67 
 
LÊéquation 1-67 montre quÊil existe nc −2 gradients indépendants de fraction molaire dans 
une solution diluée. Chaque espèce porte un courant électrique de F.zj.Nj, ainsi le courant 









jjt NzFI  1-68 
 
Où, It est exprimé en A.m−-2. 
La charge du solvant est nulle (zn = 0). CÊest la raison pour laquelle la somme des courants 
concernant lÊéquation 1-68 est écrite pour nc −1 constituants. En combinant les équations 
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2  1-70 
 
Si le courant total du mélange est nul (It = 0), le gradient de potentiel électrique obtient la 

























1  1-71 
 
LÊéquation 1-71 montre que même lorsquÊil nÊexiste pas de courant électrique, un potentiel 
électrique fini peut exister. 
 
1.2.6 Coefficient de diffusion dans une phase non-
idéale multiconstituant 
La cinétique non-idéale de diffusion est due à lÊeffet des compositions sur les diffusivités. 















γln1  1-72 
 
LÊeffet de la composition sur le coefficient de diffusion pour un mélange binaire non-idéal 
sÊexprime grâce à la relation de Vignes (1966) : 
( ) ( ) ii xojixoijij DDD −= 1  1-73 
 








=  1-74 
 
Plusieurs approches existent pour estimer les diffusivités dans un mélange multi-
constituant nonidéal. LÊexpression proposée par Taylor et Kooijman (1991) peut être 
considérée comme celle la plus appropriée puisquÊelle nÊa pas besoin dÊautres paramètres 
que les diffusivités à la dilution infinie, 
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=  1-75 
 
1.2.7 Transfert en présence des réactions chimiques 
En présence des réactions chimiques, il faut ajouter un terme qui dépend des réactions 
mises en jeu. Il y a deux cas qui seront pris en compte : réactions chimiques contrôlées par la 
cinétique et réactions chimiques instantanément équilibrées. 
Dans le cas où la réaction possède une cinétique, la variation du nombre de moles des 
constituants due à la réaction est caractérisée par une vitesse réactionnelle fonction des 
variables du système (P, T, ...). Les quantités transformées dépendent du volume réactionnel 
et de la vitesse de réaction. 
En revanche, certaines réactions sont tellement rapides quÊil nÊest pas possible dÊétablir 
expérimentalement une cinétique. Elles sont considérées comme des réactions de surface 
qui ne dépendent plus physiquement du volume, aussi nommées "instantanément 
équilibrées". Une réaction instantanément équilibrée se caractérise par un taux dÊavancement 
lié à lÊéquilibre chimique. 
LÊavancement dÊune réaction chimique k à équilibre instantané (ξ) représente la variation du 
nombre de mole du constituant i : 
kiki dvdn ξ.'=  1-76 
 
LÊavancement désigne un degré de déplacement de lÊéquilibre chimique (Faroux et Renault, 









.' ξ           nci ,1=  1-77 
 
ξk est lié à lÊéquation dÊéquilibre chimique. LÊéquilibre chimique peut être caractérisé par la 
minimisation de lÊénergie libre de Gibbs (Smith, 1980). Nous sommes alors face au calcul 





















0 0.' ξ           nci ,1=  1-79 
 
La dérivée de G
)
 par rapport à ξk à lÊaide de lÊexpression de ni (EQ. 1-79) donne : 
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νγ  1-81 
 
LÊavancement de la réaction instantanée ne contient aucun terme temporel. CÊest pourquoi 
le taux dÊavancement de réaction instantanée (χ’) en mol.s-1 est ensuite introduit, ce qui 
correspond à la variation de nombre des moles dÊun constituant par unité de temps.  
La densité de flux molaire des espèces nÊest pas constante à cause des réactions 
chimiques pouvant se développer. NÊayant quÊune seule dimension spatiale z, le bilan matière 
partiel (hypothèse du réacteur piston) décrit la variation spatiale de la densité de flux molaire 
















' χνν            1-82 
 
Où, χ représente le taux dÊavancement par lÊunité de volume en mol.m-3.s-1 et Il est conçu 
dans le but dÊobtenir un bilan matière cohérent en termes dÊunité. Sous forme discrétisée, il 





'χχ =            1-83 
 
Avec, v~  un élément de volume réactionnel (Figure 1-8). 
Selon lÊéquation 1-82, le terme rk représente le taux molaire de production ou de 
consommation dû à la présence des réactions cinétiquement contrôlées en mol.m-3.s-1. Le 
taux dÊavancement des réactions instantanées χ’′est par définition indépendant du volume de 
réaction; cÊest pourquoi lÊéquation 1-82 utilise la nouvelle variable du taux dÊavancement par 







Figure 1-8 : représentation du transfert de matière dans un élément de volume réactionnel 
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1.3 Modélisation de l’absorption réactive 
Une modélisation fine des unités de séparation est nécessaire pour vérifier lÊétape de 
faisabilité et optimiser le design. La difficulté est dÊélaborer des modèles de connaissance 
suffisamment sophistiqués sans générer de gros soucis dÊun point de vue numérique et de 
temps de calcul. 
Dans une colonne de séparation, les phénomènes physico-chimiques sont dÊabord 
modélisés sur un étage de colonne et ils sont ensuite élargis sur lÊensemble de colonne. 
Dans une colonne à plateau, cet étage représente un plateau de colonne (Figure 1-9) ; en 
revanche dans une colonne à garnissage, cet étage représente un élément différentiel de 
colonne. 
La modélisation de lÊabsorption réactive dépend de la manière dont lÊensemble des 
comportements physico-chimiques sont définis et modélisés sur un étage de colonne. Le 
nombre d'articles concernant la simulation et le dimensionnement de lÊabsorption réactive n'a 
pas cessé de croître ces dix dernières années. Au travers de ces articles (Danckwerts, 1968; 
Henley et Seader, 1981; Taylor et Krishna, 1993; Kenig et Gorak, 1995; Pacheco et Rochelle, 
1998; Meyer et al., 1998) plusieurs modèles ont été comparés :  
 Le modèle d'équilibre qui suppose lÊétage à lÊéquilibre thermodynamique avec un 
transfert infiniment rapide au sein dÊétage. 
 Le modèle dÊéquilibre avec efficacité qui dérive du modèle dÊéquilibre mais qui 
prend en compte lÊefficacité de lÊétage à lÊéquilibre thermodynamique par rapport à 
lÊétage réel. 
 Le modèle idéal qui donne des résultats fins en termes de profil de vitesse, de 
pression et de composition dans la colonne, en couplant les équations de quantité 
de mouvement et les lois de transfert de matière et de chaleur en présence des 
réactions chimiques.  
 Le modèle de non-équilibre qui décrit le transfert entre les phases à lÊaide dÊun 
modèle de transfert et qui suppose un transfert limité par des valeurs réelles des 
flux interfaciaux. 
1.3.1 Modèle d’équilibre 
Les méthodes graphiques et les méthodes approximatives ne sont pas généralement 
applicables aux séparations multiconstituants. Le modèle d'étage d'équilibre est donc utilisé 
pour simuler les séparations gaz-liquide ou liquide-liquide incorporant plusieurs constituants 
avec ou sans réactions chimiques. 
Le recours au modèle des étages d'équilibre est proposé par Henley et Seader (1981). Le 
modèle admet que pour chaque étage, lÊéquilibre thermodynamique est vérifié entre les 
courants liquide et gaz sortant de lÊétage (Figure 1-9).  
 
1.3.1.1 Equations de modèle 
Les variables du système à chaque étage (température, pression, débit, fractions molaires 
dans les deux phases, flux molaires et énergétiques) sont déterminés par la résolution des 
équations de bilan (EQ. 1-84 et EQ. 1-85), les relations d'équilibre (EQ. 1-86 et EQ. 1-87), tout 
en respectant les contraintes telles que celles concernant les sommations des fractions 
molaires. 
 





























































Figure 1-9 : description de lÊétage dÊéquilibre sur une colonne dÊabsorption  
 































Jkik r εχνν           ),1( nci =  
1-84 
 
Equations du bilan énergétique : 
0lim1
lim
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1.3.1.2 Résolution et application 
Pour le modèle dÊéquilibre, lÊabsorption est limitée par le concept dÊéquilibre. Les effets de 
transfert sur la séparation ne sont donc pas considérés. Cela a lÊavantage de réduire la 
complexité de la résolution mathématique du modèle. 
Les équations du modèle sont généralement résolues par la méthode de Newton (Henley 
et Seader, 1981). Tanskanen et Pohjola (2000) prennent en compte également les équilibres 
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chimiques dans le système équationnel et donc choisissent la méthode de continuation dite 
dÊhomotopie pour la résolution numérique de système. 
Le modèle de lÊétage dÊéquilibre est souvent validé pour une distillation simple. Son 
application à la distillation multi-constituant non-réactive a été également vérifiée par Taylor et 
Krishna (1993). La comparaison entre les résultats de simulation issus des logiciels 
commerciaux tels que Aspen Plus, HYSYS, ProSim Plus et Pro II, et les résultats 
expérimentaux a été largement effectuée surtout chez les industriels, mais peu dÊentre eux 
publient leurs résultats (Hanika et al., 1999; Bezzo et al., 1999; Tanskanen et Pohjola, 2000).  
LÊextension du modèle dÊéquilibre pour les cas réactifs est plus délicate. En effet certaines 
réactions ont lieu uniquement au niveau de lÊinterface entre les phases, ou sont uniquement 
dans le film diffusionnel et elles nÊexistent plus dans le bulk de phase.  
1.3.2 Modèle d’équilibre avec efficacité 
Les étages dans une colonne de séparation réels ne sont pas à lÊéquilibre 
thermodynamique. En effet, le degré de séparation sur un étage réel est déterminé par le 
transfert de masse et d'énergie entre les phases plutôt que par les considérations de 
l'équilibre thermodynamique.  
CÊest pourquoi pour les procédés fonctionnant loin de la condition équilibre 
thermodynamique, une version étendue du modèle dÊétage dÊéquilibre utilisant le concept 
dÊefficacité est mise en ﬂuvre. LÊefficacité est la mesure du degré de proximité dÊun étage 
réel à la séparation à lÊéquilibre thermodynamique. L'approche la plus simple est de prendre 





E =               1-88 
 
Où, Neq représente le nombre dÊétages théoriques à lÊéquilibre thermodynamique et Nréel, 
le nombre dÊétage réel.  
De nombreuses corrélations empiriques pour le calcul de l'efficacité globale de colonne ont 
été développées. Toutefois, ces corrélations ne sont seulement utiles que pour des études 
préliminaires de conception et de design (Lockett, 1986).  
Il existe par ailleurs différentes définitions de l'efficacité : Murphree (1925), Hausen (1953) 
et Vaporisation (Holland, 1975). L'efficacité de Murphree (1925) est la plus largement utilisée 













E               1-89 
 
Où, 1, +Jiy  est la composition de vapeur entrant à lÊétage, Jiy ,  la composition moyenne de 
vapeur sortant de lÊétage, et *
,Jiy  la fraction molaire du constituant i dans une vapeur en 
équilibre avec le liquide qui quitte lÊétage (Figure 1-10). 














Figure 1-10 : représentation du concept dÊefficacité sur un étage dÊéquilibre 
La plupart des publications utilisant le modèle dÊefficacité, traitent les systèmes binaires où 
l'efficacité de Murphree des deux espèces sont les mêmes sur chaque étage. Toutefois, 
concernant les systèmes multiconstituants, l'efficacité des espèces nÊest pas forcément 
égale. Il est en outre possible de trouver des espèces avec une efficacité négative. 
De plus, lÊefficacité est directement influencée par la présence des réactions chimiques. 
Elle varie considérablement et de façon aléatoire entre les constituants. En outre, les 
données sur lÊefficacité des systèmes avec des réactions multiples ne sont pas bien 
renseignées. Les modèles dÊéquilibre avec efficacité sont donc inadaptés au cas de 
lÊabsorption réactive.  
 
1.3.3 Modèle idéal 
Les limitations concernant le modèle dÊéquilibre ainsi que le modèle dÊefficacité ont été 
reconnues pour longtemps, même par Murphree lui-même. Avec les progrès importants des 
puissances de calculs des ordinateurs, nous pouvons aujourdÊhui imaginer une meilleure 
description des phénomènes physico-chimiques mis en jeu lors dÊune séparation réactive.  
Le modèle idéal découpe la colonne de séparation en éléments géométriques 
infinitésimaux. Il applique ensuite lÊensemble des lois physico-chimiques correspondant à 
lÊabsorption sur une description géométrique de la colonne. Les équations de quantité de 
mouvement sont ainsi intégrées aux équations de transferts de matière et de chaleur en 
présence des réactions chimiques. En effet, le modèle associe la loi de Navier-Stockes, un 
modèle de turbulence, la loi de Fourier concernant le transfert thermique et la loi de Maxwell-
Stefan concernant le transfert de matière.   
Negny et al. (2003) couple les modèles concernant lÊécoulement, le transfert de matière et 
de chaleur pour un contact liquide-gaz à contre-courant. Le système se compose d'un film 
avec un écoulement de gaz à contre-courant. Le film de liquide tombant coule sur un type 
spécifique de paroi, une ÿ surface ondulée Ÿ, mais le modèle présenté peut être étendu à 
d'autres modèles de surface.  
Il est difficile de résoudre simultanément un modèle dÊécoulement et un modèle de 
transfert, et une approche séquentielle de résolution est normalement conseillée. Ce qui 
impose de décomposer la résolution en deux parties : la première partie est 
l'hydrodynamique, avec deux fluides circulant à contre-courant, et la seconde partie est le 
transfert de chaleur et de masse. 
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En termes dÊaptitude de modèle, le modèle idéal donne une description locale et fine au 
niveau du profil de vitesse, de pression et de composition en tout point de lÊunité de 
séparation. CÊest donc un outil de modélisation précis. Cette modélisation suppose que les 
conditions limites des phases soient connues, ce qui est rarement le cas dans des unités 
industrielles de séparation. De plus, due à la complexité dÊune part de la géométrie des 
contacteurs gaz-liquide (i.g. garnissage) et dÊautre part des équations mathématiques 
intégrées, la résolution est considérablement couteuse en termes de temps et dÊexigence de 
calcul. CÊest pourquoi une simplification au niveau de lÊhydrodynamique tout en prenant en 
compte les transferts entre phases comme étape limitant de séparation semble être un 
compromis intéressant. 
1.3.4 Modèle de non-équilibre 
Le modèle de non-équilibre est un compromis intéressant entre un modèle dÊéquilibre et un 
modèle idéal. Sur une géométrie complexe (i.e. garnissage vrac ou structuré) et à l'échelle 
d'une colonne, la prise en compte simultanée des équations de quantité de mouvement et 
des lois décrivant le transfert de matière et de chaleur en présence des réactions chimiques, 
nécessite des puissances de calculs rédhibitoires même avec une réaction simple (Haroun, 
2008). Il est donc préférable de simplifier lÊhydrodynamique par des corrélations existantes. 
Cette approche a été développée par de nombreux auteurs tels que Krishnamurthy et Taylor 
(1985), Kenig et Gorak (1995) et Seader (1989). 
Admettant le fait que les phases liquide et gaz sur un étage de colonne ne sont pas à 
lÊéquilibre thermodynamique, lÊécriture du modèle de non-équilibre est établie. Il en résulte 
lÊapparition dÊun terme de transfert avec ou sans réaction entre deux phases. Un modèle de 
transfert de référence est celui basé sur la théorie du double film (Whitman, 1923). DÊun 
point de vue physique les résistances aux transferts de masse et de chaleur sont localisées 
dans des films diffusionnels dont lÊépaisseur est la conséquence des caractéristiques 
hydrodynamiques. Le cﬂur des phases (bulk) est supposé parfaitement agité. 
La Figure 1-11 montre le schéma dÊun étage de non-équilibre. La colonne est ainsi une 
succession dÊétages de non-équilibre dont chaque étage représente soit un plateau dans une 
colonne à plateaux, soit une portion de garnissage dans une colonne à garnissage.  
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Figure 1-11 : description de lÊétage de non-équilibre sur une colonne dÊabsorption 
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Un étage de non-équilibre selon la Figure 1-11 contient une cellule de non-équilibre par 
phase (deux films diffusionnels et deux phases parfaitement agités). Cela est valable quand 
lÊécoulement est purement unidirectionnel sur un étage de non-équilibre.  
LÊensemble des modèles précédemment décrits suppose que le bulk des phases est 
parfaitement agité. Cette hypothèse nÊest pas valable pour certains procédés tels que la 
distillation réactive dans les colonnes à plateaux. En réalité les compositions et les 
températures locales sur un étage peuvent varier même dans le bulk des phases 
Higler, Krishna et Taylor (Higer et al., 1999-a,b,c) divisent ainsi un étage de non-équilibre en 
plusieurs cellules de contact (Figure 1-12). Le modèle est intitulé ÿ le modèle de non-équilibre 
à cellules multiples Ÿ (Nonequilibrium cell model). Chaque cellule représente une zone sur le 
plateau pouvant être considérées comme un volume parfaitement agité. Le nombre des 
cellules sur un plateau peut être ajusté suivant la précision demandée de modèle et la 
rapidité voulue de la résolution. Ces travaux sont les travaux fondateurs de la théorie de 
lÊétage de non-équilibre à cellules multiples. 
Concernant la production de lÊéthylène glycol dans une colonne à distiller, Baur et al. (2001) 
observent les courants multidirectionnels dans le bulk de phase sur un plateau. Ils montrent 
également que lÊhypothèse dÊun bulk parfaitement agité nÊest pas valable surtout pour les 
colonnes à plateaux de grand diamètre avec une seule cellule par plateau.  
Outre l'utilisation d'une ou plusieurs cellules par plateau, les auteurs développant des 
modèles de non-équilibre se distinguent par le choix du modèle de transfert entre phases, la 
stratégie de la prise en compte des réactions chimiques, le choix de localisation des 
réactions, le choix de la loi de diffusion et le choix de la prise en compte du transfert 



































































Figure 1-12 : description dÊun étage de non-équilibre à cellules multiples sur une colonne de distillation 
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1.3.4.1 Modèles avec facteur d’accélération 
Historiquement, la première approche utilisée pour modéliser la contribution des réactions 
chimiques au transfert s'est faite via l'utilisation de deux grandeurs caractéristiques : le 
nombre Hatta (Ha) et le facteur d'accélération ( Eˆ ).  
Considérons, la réaction A+νB→P dÊun soluté A avec un solvant liquide B lors du transfert, 
le nombre Hatta est le ratio de la vitesse de réaction sur la vitesse du transfert sans réaction 
chimique. Il permet d'estimer les importances relatives des réactions chimiques et du 
transfert de masse. Pour une cinétique réactionnelle de 2ème ordre, son expression suit la 





Ha =               1-90 
 
Le facteur dÊaccélération est défini par le rapport entre la densité de flux en présence de 
réactions chimiques et la densité de flux en l'absence de réaction chimique, il prend donc en 
compte l'effet des réactions chimiques sur le transfert de matière.  
Pour une réaction irréversible type A+νB→P, le Tableau 1-4 donne les différentes 
expressions du facteur dÊaccélération. 
Tableau 1-4 : expression du facteur dÊaccélération pour les réactions irréversibles 
























Cinétique : BAA CkCr =  
Modèle du Film 
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Modèle de la pénétration 
Hikita et Asai 
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Concernant les réactions chimiques réversibles du type A+B↔C, Olander (1960) propose 
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Les auteurs tels quÊOlander (1960) et Hikita et al. (1982) proposent des expressions du 
facteur dÊaccélération pour les réactions réversibles du type A+B↔C+D, mais ces modèles 
ont des hypothèses assez restrictives et ils sont basés sur la présence dÊune seule réaction 
chimique. Par exemple Hikita et al. (1982) supposent que les concentrations des espèces B, 
C et D au voisinage de lÊinterface sont égales à celles à lÊinterface, pour linéariser leur 
système dÊéquations.  
Van Swaij et Versteeg (1992) proposent un facteur dÊaccélération globale pour un système 
réactionnel contenant des réactions parallèles irréversibles (EQ. 1-93). Néanmoins, ils 
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1.3.4.2 Modèles de transfert 
Pour développer des modèles de non équilibre (Figure 1-11) il est nécessaire dÊétudier 
lÊinteraction entre la réaction et le transfert dans la zone diffusionnelle. Le modèle de 
transfert intègre lÊensemble des lois du transfert de matière et de chaleur dans la zone 
diffusionnelle et le schéma réactionnel complet peut ainsi être associé aux équations de bilan 
matière partiel. Suivant le principe dÊun modèle de transfert, nous ne sommes plus dans le 
cas dÊune estimation des flux transférés par un facteur dÊaccélération.  
Pour modéliser la diffusion dans film, plusieurs lois peuvent être utilisées : 
 loi de Fick (c.f. 1.2.2) 
 Equations généralisées de Maxwell-Stefan (c.f. 1.2.3) 
 Equations de Nernst-Planck (c.f. 1.2.5) 
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Différents modèles sont proposés pour décrire le transfert entre phases. Certains modèles 
sont basés sur un transfert de matière en régime permanent (modèle du double-film) et 
certains sont basés sur un transfert de matière en régime transitoire (modèle de la 
pénétration, modèle du renouvellement de surface). 
Dans le paragraphe suivant les différents modèles de transfert de matière en régime 
permanent et en régime transitoire sont mis en évidence. 
 
1.3.4.2.1 Théories du transfert entre phases en régime permanent 
Théorie du double-film 
Whitman (1923) considère que la résistance au transfert est localisée aux voisinages de 
lÊinterface des phases. La diffusion moléculaire a ainsi lieu sur une épaisseur de δL (en phase 













Figure 1-13 : modèle du double-film (phase liquide réactive) 
 
Les hypothèses de la théorie du double-film sont : 
 La diffusion moléculaire se fait uniquement dans le film stagnant  
 La diffusion est uni-directionnelle et perpendiculaire par rapport à lÊinterface 
 Le bulk des phases sont parfaitement agité 
 LÊinterface ne présente pas de résistance au transfert 
 LÊéquilibre thermodynamique est établi à lÊinterface des phases 
 
Pour des solutions diluées, lÊépaisseur de film est le rapport entre la diffusivité et le 
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1.3.4.2.2 Théorie du transfert entre phases en régime transitoire 
Théorie de la pénétration de Higbie 
Higbie (1935) postule que le phénomène de transfert nÊest pas stationnaire. En effet, les 
tourbillons amènent successivement les éléments de fluide à lÊinterface. Les éléments de 
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fluides migrent à lÊinterface et restent à ce niveau pendant un temps fini t, puis ils sont 
remélangés avec le bulk de phase.  
Le processus de diffusion est non-stationnaire dans le temps de contact, car la zone 
diffusionnelle nÊest pas stagnante et elle est soumise à la turbulence. 
La théorie suppose que lÊéquilibre entre phases est instantané dans le temps de contact 
dÊun élément de fluide avec lÊinterface.  
LÊestimation du temps de contact est lÊétape délicate de la mise en application de théorie. 
Le temps de contact est de lÊordre de 10-3s dans les jets laminaires, de lÊordre de 1s pour les 
films tombants et de lÊordre de 10s pour les réacteurs parfaitement agités.  
Interface
 
Figure 1-14 : théorie de la pénétration de Higbie (1935) 
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Théorie du renouvellement de surface de Danckwerts 
Contrairement à la théorie de la pénétration de Higbie (1935), le temps de contact des 
éléments peut être différent. Danckwerts (1951) estime donc la probabilité quÊun élément 
soit exposé à lÊinterface avant dÊêtre remplacé par un autre élément.  
tsesP .. −=&               1-97 
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Le coefficient de transfert de matière est donné par lÊéquation 1-99. 
sDk phaseiphasei .−− =               1-99 
 
 
Théorie de la diffusivité turbulente de King 
LÊidée est de prendre en compte lÊeffet de la turbulence sur la diffusivité (King, 1966). La 
couche diffusive nÊest ainsi pas laminaire : 
i
m
phaseii CdDJ ∇+−= − ).( ε               1-100 
 
Avec, ε  le paramètre de la diffusivité turbulente, d la distance à lÊinterface et m un 
paramètre empirique pris égale à 2 (Prasher et Fricke, 1974).  
LÊexpression du coefficient de transfert de matière dans ce cas est : 




              1-101 
 
 
1.3.4.2.3 Théorie du transfert thermique 
Le flux thermique comporte un flux énergétique par conduction et un flux énergétique par 
convection. La densité dÊun flux thermique par conduction est donnée par la loi de Fourier : 
TEcond ∇−= λ  1-102 
 
Avec, λ la conductivité thermique en J.s-1.m-1.K-1.  
La densité dÊun flux thermique par convection est calculée en additionnant les enthalpies 










Où, hi sont les enthalpies molaires partielles en J.mol-1 et Ni les densités de flux molaire en 
mol.m-2.s-1. La densité de flux énergétique totale dans la couche diffusionnelle sÊécrit comme 
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1.3.4.2.4 Théorie du transfert de masse et de chaleur simultané  
Concernant un transfert simultané de masse et de chaleur, les modèles dans la littérature 
peuvent être divisés en trois grandes catégories: 
 Les modèles basés sur la théorie de pénétration qui sont fondés sur une description 
non-stationnaire du transfert. Ils sÊavèrent que la profondeur de la pénétration de 
chaleur dépasse considérablement la profondeur de la pénétration de masse. Le 
transfert de masse et de chaleur sont ainsi découplés et sont traités de manière 
indépendante. 
 Les modèles basés sur la théorie du film avec l'hypothèse d'une seule épaisseur de 
film effective pour le transfert de masse et de chaleur (LeÊ=1 ou δh=δm). LeÊ (le nombre 
modifié de Lewis) représente le rapport δh/δm. L'avantage de ce type de modèle est sa 
simplicité, mais le fait que la zone de transfert de masse et de la zone de transfert de 
chaleur ne coïncide pas pose nécessairement une difficulté conceptuelle. 
 Les modèles basés sur la théorie du film, qui définissent une zone de stagnation pour 
le transfert de masse et une autre avec une épaisseur beaucoup plus grande pour le 











Figure 1-15 : représentation schématique du transfert simultané de masse et de chaleur pour LeÊ>1 
 
1.3.5 Comparaison des modèles 
Le modèle dÊéquilibre classique proposé par Henley et Seader (1981) est à la base conçu 
pour modéliser la distillation non-réactive.  
Pour les cas réactifs, lÊapproche utilisée par Taylor et Krishna (1993), Hanika et al. (1999), 
Bezzo et al. (1999) et Tanskanen et Pohjola (2000) est délicate surtout pour lÊabsorption 
réactive. En effet, certaines réactions ont lieu uniquement au niveau d'interface ou dans le 
film et elles n'existent plus au sein de la phase (bulk). En revanche, ce modèle a été souvent 
validé pour la distillation multi-constituant non réactive. 
Les modèles dÊefficacité (Lockett, 1986; Murphree, 1925; Hausen, 1953 et Holland, 1975) 
donnent des meilleurs prédictions par rapport au comportement dÊun étage réel, mais leur 
utilisation est limitée aux systèmes non-réactifs. En effet, la présence des réactions 
chimiques impacte lÊefficacité des étages. Le modèle est donc inadapté à lÊabsorption 
réactive 
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Les modèles de non-équilibre basés sur lÊestimation du facteur dÊaccélération (Van Krevelen 
et Hoftijzer, 1948; Hikita et Asai, 1964; Yermanian et al., 1970; DeCoursey, 1974; Olander, 
1960; Hikita et al., 1982; Van Swaij et Versteeg, 1992) ont comme avantage la simplicité de 
formulation du flux de transfert, en résumant lÊimpact de lÊensemble des réactions chimiques 
sur le calcul dÊun coefficient de proportionnalité qui relie un flux de transfert physique à un 
flux de transfert réactif.  
La modélisation du transfert réactif par le calcul du facteur dÊaccélération est une approche 
simplificatrice qui se base sur une seule réaction apparente. Elle manque par conséquent de 
rigueur surtout dans les cas où les réactions chimiques sont multiples avec des vitesses 
différentes. LÊapproche du facteur dÊaccélération nÊest donc adaptée qu'à un nombre de cas 
limité et elle nÊest pas compatible avec les systèmes contenant des mécanismes 
réactionnels multiples.  
Kreul et al. (1999) mettent en place un modèle de transfert pour la description de la zone 
diffusionnelle mais ils négligent les compétitivités diffusionnelles en utilisant les diffusivités 
effectives. Lee et Dudukovic (1998) prennent en compte le modèle de non-équilibre mais ils 
localisent les réactions chimiques dans le bulk.  
Baur et al. (2000) proposent un modèle relativement complet de non-équilibre, sans aucune 
hypothèse restrictive concernant les interactions multiconstituants, en écrivant les équations 
généralisées de Maxwell-Stefan. Par contre, leur modèle ne tient pas compte des équilibres 
instantanés dans la zone diffusionnelle.  
Le modèle de non-équilibre proposé par Pagani et al. (2001) utilise les équations 
généralisées de Maxwell-Stefan, et le schéma complet des réactions est pris en compte 
dans le film. En revanche il suppose une température constante dans le film et le transfert 
thermique dans la zone diffusionnelle nÊest pas considéré.  
Le travail de thèse de Rouzineau (2002) inclut un modèle de non-équilibre avec le modèle 
transfert de masse et de chaleur dans le cas de la distillation réactive. Le modèle utilise les 
équations généralisées de Maxwell-Stefan pour décrire le transfert de matière dans les films. 
Le schéma réactionnel contenant des réactions chimiques cinétiques réactionnelles est bien 
intégré aux équations du modèle aussi bien dans le film liquide et dans le bulk de liquide. 
Mais ce modèle ne traite pas les réactions chimiques à lÊéquilibre instantané. 
Vinel (2003) sÊinspire dans sa thèse de doctorat du travail de Cadours (1998) concernant la 
modélisation du film liquide. Le modèle écrit les équations de Nernst-Plank plus la condition 
dÊélectroneutralité pour décrire le transfert de matière dans le film liquide. Concernant le 
transfert de matière en film gaz, les équations de Maxwell-Stefan sont utilisées. Le transfert 
thermique est pris en compte. Selon ce travail, certaines propriétés telles que les diffusivités 
de Maxwell-Stefan et les capacités calorifiques sont constantes. Le modèle proposé par Vinel 
(2003) se situe dans un simulateur classique basé sur le modèle dÊéquilibre. Il reçoit des 
propriétés physico-chimiques des courants et il renvoie au simulateur un facteur 
dÊaccélération et une efficacité thermique qui sont issus de calcul indépendant des flux 
transférés à lÊinterface à la base du modèle du film. Ce modèle est en effet un outil 
dÊestimation des flux interfaciaux en présence des réactions chimiques multiples mais au 
sein dÊun simulateur basé sur le concept dÊétage dÊéquilibre. CÊest pourquoi le modèle établit 
une égalité entre les flux molaires interfaciaux liquide et gaz, malgré la prise en compte 
réactions chimiques à lÊéquilibre instantané. Vinel (2003) compare ces résultats avec les 
résultats des simulateurs classiques mais aucune comparaison avec lÊexpérience nÊa pas été 
effectuée.  
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La Figure 1-16 illustre lÊévolution des différentes approches de modélisation au cours de 
ces dernières années pour décrire les colonnes de séparation réactives, toutes en précisant 
les hypothèses hydrodynamiques et physico-chimiques associées.  
Notre approche du modèle de non-équilibre (Ahmadi et al., 2010) se situe parmi les plus 
avancées en termes de la prise en compte simultanée de réactions chimiques, dÊinteractions 
multiconstituants et de transfert thermique. Le modèle est décrit selon le chapitre 2, et il se 
base sur une simplification de lÊhydrodynamique en utilisant la théorie du double-film. Une 
description locale du transfert et de la réaction chimique, en intégrant les équations 
dÊécoulement et celles du transfert réactif (modèle idéal - Figure 1-16) demande une 
puissance de calcul trop importante à l'échelle d'une colonne. CÊest pourquoi cette approche 
nÊest pas retenue. 
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1.4 Thermodynamique et non-idéalité dans 
les solutions électrolytiques 
 
LÊinterprétation thermodynamique des systèmes électrolytiques est particulièrement 
complexe par la nature des phénomènes physico-chimiques mis en jeu : 
 dissociation total ou partiel 
 possible précipitation des sels en formant une phase solide 
 interaction électrostatique entre les ions: forces de longue portée 
 solvatation des ions: les ions sont entourés de molécules de solvant en formant un 
cluster, ce qui affecte à sa mobilité 
 
Les modèles classiques sont tout à fait inadaptés à ce genre de systèmes. Les modèles 
développés pour les solutions électrolytiques sont basés sur une formulation de lÊenthalpie 
libre dÊexcès pour les interactions de courte portée avec le rajout dÊun terme de Debye-
Hückel pour tenir compte des interactions électrostatiques de longue portée entre les ions. 
Les exemples des modèles thermodynamiques appliqués aux solutions électrolytiques sont 
ÿ Engels Ÿ, ÿ UQMS (UNIQUAC électrolytes Multi Solvant) Ÿ, et ÿ SourWater Ÿ.  
Le modèle ÿ Engels Ÿ (Engels 1990) a été spécialement conçu pour le calcul des équilibres 
entre phases (équilibre liquide-vapeur) et des propriétés thermodynamiques (enthalpie et 
entropie) des solutions aqueuses dÊacides forts. La modélisation de ce type de mélange 
sÊavère particulièrement délicate car il est nécessaire de prendre en compte les phénomènes 
physiques tels que la dissociation de lÊacide en phase liquide, lÊéquilibres liquide-vapeur 
comportant de nombreux azéotropes (eau-HCl, eau-HBr, eau HNO3, eau-H2SO4, ⁄), la 
chaleur de dilution (ou enthalpie de mise en solution) importante. Engels (1990) suggère par 
la théorie de la solvatation des ions que la dissociation de lÊélectrolyte mène à la formation 
dÊun ou plusieurs complexes en phase liquide suivant des différentes réactions équilibrées. 
Or, le modèle sÊagit dÊune combinaison dÊun modèle de solvatation adéquat et dÊun modèle 
de calcul de coefficient dÊactivité basé sur le concept de composition locale1. 
Le modèle ÿ UQMS Ÿ (Pereda et al., 1999) est une version étendue du modèle UNIQUAC 
classique pour le traitement thermodynamique des solutions électrolytiques multisolvants-
multisels (ex. eau-HNO3-Mg(NO3)2). Lors de calculs dÊéquilibre liquide-vapeur, la présence de 
sel dissous dans le milieu peut avoir une influence importante sur les compositions de la 
phase vapeur (effet de sels).  
Le modèle ÿ SourWater Ÿ a été conçu par Edwards et al. (1975) pour la représentation de la 
thermodynamique et des équilibres entre phases de solutions aqueuses dÊélectrolytes, en 
particulière pour les systèmes H2O-NH3-CO2-H2S (Sour Water) pour lesquels la dissociation 
des électrolytes faibles (NH3, CO2, ⁄) est très fortement fonction du pH. Le modèle possède 
une configuration asymétrique, utilisant une équation dÊétat pour la description de la phase 
                                                 
1 Considérons un mélange binaire, nous noterons quÊaprès le mélange, les molécules d'un 
constituant polaire peuvent avoir tendance à se grouper et ainsi exclure de leur voisinage les 
molécules d'un constituant apolaire. Cette tendance peut aller jusqu'à la démixtion. Ainsi la 
composition de cet environnement dépend certes de la composition globale mais ne lui est pas 
forcément identique. 
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vapeur et un modèle de calcul des coefficients dÊactivités (méthode de ÿ Pitzer-modifié Ÿ par 
Edwards et al., 1975) pour la description de la phase liquide.  
ÿ SourWater Ÿ est plus représentatif pour le captage du CO2 par les alcanolamines. Les 
mécanismes réactionnels ainsi que les interactions entre les espèces vraies (ions et 
molécules) pour les systèmes contenant des gaz-acides et des solvants aqueux du type 
alcanolamine ont été également prises en compte dans la base de données du modèle 
(modèle ÿ Deshmukh-Mather Ÿ). 
 
1.4.1 Définitions  
Dans une solution dÊélectrolytes, un électrolyte est une molécule ou une espèce atomique 
(gazeuse, liquide ou solide) qui a une certaine solubilité dans le solvant et qui réagit avec ce 
dernier, pour former une ou plusieurs espèces ioniques. Les espèces présentes dans une 
solution électrolytique sont divisées en deux groupes : 
 Espèces ioniques : espèces dissoutes dans lÊeau possédant une charge. Elles sont 
appelées cations si la charge est positive, et anion si celle ci est négative.  
 Espèces moléculaires : espèces dissoutes dans lÊeau et ne possédant pas de charge. 
CO2 (aq) est un exemple dÊespèces moléculaires. 
 
Lorsque lÊon parle de modèles thermodynamiques appliqués aux solutions électrolytiques, 
certaines définitions importantes sont utilisées : 
 Electrolytes forts : Une molécule ou une espèce atomique qui se dissocie 
complètement dans le solvant pour former les ions qui la compose, ne laissant 
aucune molécule non chargée de cette espèce dans le solvant (NaCl et KCl). 
 Electrolytes faibles : Une molécule ou une espèce atomique qui se dissocie 
partiellement dans le solvant pour libérer les ions la constituant, laissant ainsi une 
quantité significative de la forme moléculaire. 
 Equilibre chimique (électrolytique) : Equilibre thermodynamique impliquant des 
espèces étant toutes présentes dans le solvant. Un exemple dÊéquilibre électrolytique 
est le suivant : 
CO2 (aq) + H2O (aq)  H+ (aq) + HCO3- (aq) 
 
 Equilibre entre phases : Description thermodynamique dÊun équilibre physique entre 
la phase du solvant et une autre phase, cette autre phase pouvant être gazeuse, 
liquide ou solide. Un exemple dÊéquilibre entre phases est le suivant : 
CO2 (g)  CO2 (aq) 
 
 Espèce apparente : Une molécule ou une espèce atomique définie par lÊutilisateur. 
Dans un système Eau-CO2, lÊeau et le dioxyde de carbone sont les espèces dites 
apparentes. 
 Espèces vraies : Ce sont toutes les espèces existantes dans la solution, des espèces 
supplémentaires par rapport aux espèces dites apparentes étant créées par les 
réactions électrolytiques. La liste des espèces vraies dans le système Eau-CO2 est : 
H2O, CO2, H+, OH-, CO32-, HCO3-.  
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1.4.2 Modèle « SourWater »  
Edwards et al. (1975) ont établi une corrélation moléculaire-thermodynamique afin de 
calculer lÊéquilibre liquide-vapeur dans les solutions aqueuses contenant un ou plusieurs 
électrolytes volatiles : NH3, CO2, H2S, SO2 et HCN (Cyanure d'hydrogène). La corrélation est 
donnée pour un intervalle de température 0-80°C, et pour des molalités de soluté entre 0-10. 
Le modèle est basé sur les concepts suivants : 
 dissociation partielle de lÊélectrolyte 
 équilibres chimiques entre les ions et les espèces non-dissociées 
 équilibres physiques entre les espèces présentes en phase vapeur (à priori toutes les 
espèces sauf les ions) et molécules non-dissociées en phase liquide 
 phase aqueuse non idéale 
 









Figure 1-17 : équilibre Liquide-vapeur dans le système dÊun seul soluté 
 
LÊélectrolyte faible se distribue entre la phase liquide et la phase vapeur. Aux faibles 
concentrations, lÊéquilibre entre phases (équilibre vertical) est déterminé au moyen de la 
constante de Henry et de la molalité de soluté non-ionique. Cette molalité est fortement liée 
à lÊéquilibre chimique de la dissociation (équilibre horizontal). 
La modélisation moléculaire-thermodynamique des électrolytes faibles est basée sur les 
quatre principes suivants : 
 bilan matière de lÊélectrolyte faible dans la phase liquide 
 équation de lÊéquilibre chimique de dissociation de lÊélectrolyte faible 
 condition dÊélectroneutralité dans la phase liquide 
 équilibre liquide-vapeur pour les solutés moléculaires qui transfèrent 
 
p
aaaa HmPy γφ =  1-105 
 
Contrairement aux équations dÊéquilibre liquide-vapeur des solutés, lÊéquilibre liquide-
vapeur de lÊeau sÊécrit par le calcul de la pression vapeur saturante.  
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En raison du caractère fortement polaire des composants, les coefficients de fugacité 
peuvent différer sensiblement de l'unité, même à des pressions modérées. Les coefficients 
de fugacité ont été calculés en utilisant l'équation dÊétat Peng-Robinson (ou la méthode de 
Nakamura et al., 1976), où les paramètres estimés en phase vapeur sont donnés pour tous 
les fluides qui nous intéressent, sauf le cyanure d'hydrogène. 
Le modèle ÿ SourWater Ÿ permet également de traiter un certain nombre dÊincondensables 
considérés comme inertes dÊun point de vue chimique. Ces constituants sont les suivants: 
Argon, Azote, Oxygène, Hydrogène, Monoxyde de carbone, Méthane, Ethane, Propane, 
COS. Tout autre corps sera considéré comme inerte et les interactions possibles avec lÊeau 
seront ignorées. 
Le calcul de coefficients dÊactivité se fait grâce à la méthode de ÿ Pitzer-modifié Ÿ par 
Edwards et al. (1975). En effet, les coefficients dÊactivité décrivent les interactions physiques 
entre les espèces dans la phase liquide. Les interactions peuvent être de trois types : 
molécule-molécule, molécule-ion et ion-ion. Edwards et al. (1975) dérivent lÊexpression de 
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On a pu observer que les seules paramètres du modèle sont les )0(ijβ , )1(ijβ  et les µijk 
(Edwards et al., 1975). 
 
1.4.3 Lavage des gaz-acides avec les alcanolamines 
Les solutions aqueuses dÊalcanolamines sont assez fréquemment utilisées pour le lavage 
des gaz-acides tels que le CO2 ou le H2S car la présence dÊune base dissoute augmente la 
solubilité de ceux-ci.  
La disponibilité d'informations précises sur la solubilité du CO2 et du H2S, à la fois 
individuellement et collectivement, dans des solutions aqueuses des différents 
alcanolamines est de la plus haute importance dans la conception de dispositifs de traitement 
des gaz. Les solubilités ont été mesurées sur de larges plages de température, de charge de 
solution par rapport au gaz-acide (charge de solution est le nombre de moles de gaz-acide par 
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le nombre de moles de l'amine), et de concentration dÊamine, mais la majorité des données 
sont entassés dans la gamme moyenne de charge de solution.  
La production de gaz à haute pureté (impuretés ppm) nécessite des données de solubilité à 
des charges très faibles. La quantité relativement faible de données disponibles aux faibles 
charges de solution a un impact négatif sur la précision des modèles. Il est ainsi nécessaire 
de corréler toutes les données dans le cadre dÊun modèle généralisé afin que les prédictions 
de la solubilité soient également fiables dans des zones où les données sont imprécises ou 
nÊont jamais été établies expérimentalement. 
La première tentative du modèle d'équilibre vapeur-liquide pour les systèmes CO2-H2S-
amine-eau a été faite par Klyamer et al. (1973). Ce modèle utilise une approche du coefficient 
d'activité pour le calcul de lÊenthalpie libre dÊexcès et il est basé sur des réactions à l'équilibre 
chimique dans la phase liquide. Les coefficients d'activité de toutes les espèces sont pris 
égaux dÊentre eux et ne dépendent que de la force ionique totale suivant la forme limité de la 
loi de Debye-Huckel. Aucune interaction entre les espèces nÊa été prise en compte, et les 
coefficients d'activité et de fugacité des gaz-acides libres ont été prises à l'unité. 
Ce modèle relativement simple a été rapidement suivi par l'approche encore plus simple de 
Kent et Eisenberg (1975). La corrélation Kent-Eisenberg est essentiellement le modèle de 
Klyamer et al. (1973) dans la limite des coefficients d'activité égale à lÊunité. Ce modèle est 
devenu populaire auprès des praticiens parce qu'il met en corrélation des données précises 
tout en conservant la simplicité de calcul. Ce modèle prend tous les coefficients d'activité et 
de fugacité à l'unité (solutions idéales et gaz idéaux) mais essaie de garder la cohérence 
entre les résultats du modèle et les mesures expérimentales par la régression des 
constantes d'équilibre chimique de la réaction de la protonation dÊamine (RR'N + H+  
RR'NH+) et de la réaction de formation du carbamate (CO2 + 2RR'N  RR'NH+ + RR'NCOO-) 
pour donner des constantes d'équilibre apparentes. 
Le modèle de Kent-Eisenberg a plusieurs lacunes:  
 lÊAjustement est correct dans une gamme étroite de charge de 0,2 à 0,7 mol de gaz-
acide / mol d'amine. 
 Le modèle donne des résultats inexacts pour la solubilité des gaz acides mixtes. 
 Le modèle est inadapté pour les amines tertiaires car ils ne produisent pas de 
carbamate, or aucun paramètre libre nÊest disponible pour lÊajustement. 
 
Une exigence des modèles pour la description des systèmes gaz-acide – amine, c'est qu'ils 
soient plus rigoureux que la simple approche de Klyamer et al. (1973) et Kent et Eisenberg 
(1975), en restant toujours algébriquement assez simple. Les solvants aqueux des 
alcanolamines ont été largement utilisés au cours de ces dernières années, et les nouveaux 
modèles doivent pouvoir être appliqués à ces solvants. Il y a actuellement deux modèles:  
 Modèle de Deshmukh et Mather (1981) 
 Modèle NRTL-électrolyte de Chen et Evans (1986) 
 
LÊimplémentation dÊAustgen (1989) du modèle NRTL-électrolyte est 
thermodynamiquement rigoureuse, mais il est plus complexe en termes de calcul. Les deux 
modèles sont extensibles à des systèmes chimiques contenant des amines multiples. Le 
modèle Deshmukh-Mather répond à nos exigences dÊune généralité large et le calcul 
thermodynamique lié est relativement plus simple.  
Concernant le modèle ÿ Deshmukh-Mather Ÿ, les principaux paramètres du modèle, les 
constantes d'équilibre de réaction, sont disponibles à partir de mesures indépendantes. Le 
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modèle présente un bon comportement dans la limite dÊune solution aux faibles charges. Le 
temps de calcul est suffisamment court pour permettre au modèle dÊêtre fusionné dans les 
programmes de simulation des colonnes d'absorption et de régénération, basée sur 
lÊapproche de non-équilibre (rate-based). 
 
1.4.4 Équations d’équilibres des gaz-acide dans les 
Alcanolamines 
Dans le système H2S-CO2-amine-eau, les 12 espèces suivantes sont supposées exister en 
solution: H2S, HS-, S=, CO2, HCO3-, CO3=, RR'R"COO-, RR'R"N, RR'R''NH+, H2O, H+ et OH-. 
Ici, RR'R"N représente l'amine et le R, R' et R" peut être des groupes d'hydrocarbures en 
fonction de l'amine en question. Pour une amine tertiaire, par exemple, R, R' et R" sont tous 
des groupes organiques, tandis que pour les amines secondaires, le groupe R" est un atome 
d'hydrogène lié, et pour les amines primaires à la fois R' et R" sont des atomes d'hydrogène 
liés.  
D'une manière générale, la distribution des espèces en équilibre LV et chimique dans un tel 
système est déterminée par la résolution d'un ensemble dÊéquations comprenant : 
 les bilans matières 
 les équations d'équilibre chimique  
 les réactions de dissociation  
 la condition d'électroneutralité 
 les équilibres physiques pour les espèces qui transfèrent 
 
Les réactions chimiques à lÊéquilibre sont : 
 
Dissociation dÊalcanolamine 
RR'R"N + H2O  RR'R''NH+ + OH- 
 
Hydrolyse du dioxyde de carbone 
CO2 + H2O  H+ + HCO3- 
 
Dissociation du bicarbonate 
HCO3-  H+ + CO3= 
 
Formation du carbamate (à l'exception des amines tertiaires) 
CO2 + 2 RR'R''N  RR'R''NH+ + RR'R"NCOO- 
 
Dissociation du sulfure d'hydrogène 
H2S  H+ + HS- 
 
Dissociation des ions bisulfure 
HS-  H+ + S= 
 
Dissociation de l'eau 
H2O  H+ + OH- 
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Mathématiquement, les constantes d'équilibre correspondant sont définies en termes de 
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Ici, l'eau est considérée dÊêtre le seul solvant. Les trois équations de bilan ainsi que la 
condition dÊéléctroneutralité sont : 
−+ ++= NCOORRRNHRRRNRRR
o
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mRRÊRÊÊNH
+ indique la concentration totale de l'amine et α la charge du gaz-acide en question 







=α  1-120 
 
Les phases vapeur et liquide sont reliées par les équations dÊéquilibre entre phases. 
Deshmukh et Mather (1981) supposent que l'amine est non volatile (par rapport aux autres 
espèces moléculaires), une hypothèse qui peut être facilement levée si nécessaire. Ils 
assument une solubilité physique (la loi de Henry) pour les gaz-acides et une relation de 
pression de vapeur pour lÊeau. Si le système contient d'autres espèces volatiles, tels que les 
hydrocarbures, celles-ci peuvent être prises en compte par lÊécriture des équilibres entre 
phases supplémentaires, basée soit sur la loi de Henry (les constituants très peu solubles), 




.... γφ =  1-121 
22222
~
.... COCOCOCOCO HmPy γφ =  1-122 
( )[ ]RTPPvPaPy satwsatwsatwwww /.exp.... . −= φφ  1-123 
 
Où φ  est le coefficient de fugacité, H~  est la constante de Henry pour le gaz-acide dans 
l'eau pure, et aw est l'activité de l'eau. Le terme exponentiel est la correction de Poynting. 
Les paramètres thermodynamiques nécessaires sont des constantes d'équilibre chimiques, 
les constantes de Henry pour les gaz-acides dans l'eau pure, les coefficients de fugacité de 
toutes les espèces en phase gazeuse (H2S, CO2, et de l'eau), et les coefficients d'activité 
pour tous les solutés. Les constantes de Henry et les constantes d'équilibre chimique (sauf 
lÊeau) peuvent être exprimées sous la forme 
2
..ln./ln TeTdcTbTaK ++++=  1-124 
 
Les constantes de corrélation pour les différentes espèces sont données dans le Tableau 
1-5. Pour l'eau, la constante dÊéquilibre chimique est estimée grâce à la corrélation 
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Tableau 1-5 : corrélations pour le calcul des constantes d'équilibre chimique et des solubilités  
parameter Référence 
KAm (MEA) Antelo et al. (1984) 
KAm (DEA) Antelo et al. (1984) 
KAm (DGA) Dingman et al. (1983) 
KAm (MDEA) Barth et al. (1981)  
KAmCOO- (MEA) Weiland et al. (1993) 
KAmCOO- (DEA) Weiland et al. (1993) 
KAmCOO- (DGA) Weiland et al. (1993) 
KH2S Barbero (1982) 
KHS- Kruykov et al. (1974)  
KCO2 Ryzhenko (1963) 
KHCO3- Ryzhenko (1963) 
HCO2 ZelÊvenskii (1937) 
HH2S Lee et Mather (1977) 
 
L'équation dÊétat Peng-Robinson a été utilisée pour le calcul des fugacités en phase gaz. Il y 
a un très grand nombre d'interactions possibles dans un système électrolytique contenant 
des alcanolamines et des gaz-acides. Weiland et al. (1993) donne des bonnes estimations 
des paramètres dÊinteractions binaires pour de tels systèmes. Seules les interactions entre 
les ions de même charge, les auto-interactions des espèces moléculaires (avec la seule 
exception de lÊinteraction entre l'amine moléculaire avec lui-même), et les interactions de 
l'eau et de ses produits d'ionisation avec d'autres espèces ont été négligées.  
 




L'analyse bibliographique a concerné plus particulièrement le captage des gaz-acides en 
post-combustion et le traitement du gaz naturel. Les unités de traitement sont généralement 
les colonnes d'absorption réactive en utilisant des solvants chimiques telle que la famille des 
alcanolamines. 
Ces procédés comportent une interaction entre un gaz multiconstituant et un solvant 
liquide aqueux électrolytique. Les mélanges sont non idéaux et les interactions entre les 
espèces lors du transfert entre phases sont délicates à modéliser. Les différentes théories de 
la diffusion ont été comparées et les avantages et les lacunes de chacune ont été vérifiés. 
Les équations généralisées de Maxwell-Stefan ont montré un grand intérêt concernant la 
modélisation des systèmes non idéaux multiconstituants. 
L'absorption en présence des solvants chimiques a été étudiée et modélisée dans une 
colonne réactive. Les différentes approches de modélisation concernant les colonnes 
réactives de séparation ont été comparées. L'étage de non-équilibre associé à un modèle de 
transfert a été retenu.  
Le modèle sera ensuite développé pour construire un nouveau modèle généraliste, ce qui 
est applicable au captage de CO2 et d'H2S  par les alcanolamines (DEA, MDEA). Le 
développement de ce modèle est le sujet de la première partie du chapitre de modélisation 
(chapitre 2). 
Concernant la thermodynamique du procédé, le modèle "SourWater" classique a été décrit. 
Le modèle "SourWater" est un modèle en "espèces apparentes" pour décrire lÊéquilibre entre 
phases dans une solution aqueuse en contact avec les électrolytes faibles partiellement 
dissociables. Le calcul des constantes d'équilibre L-V est basé sur un certain nombre de 
réactions de dissociation à l'équilibre instantané. L'ensemble des équations d'équilibre a été 
écrit et discuté.  
L'écriture en "espèces apparentes" n'est pas adaptée à la modélisation fine de l'absorption 
réactive, puisque le modèle ne fournit pas les propriétés thermodynamiques de toutes les 
espèces vraies présentes dans le mélange (espèces ioniques et moléculaires). Il est donc 
nécessaire de construire un nouveau modèle thermodynamique avec une description en 
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Ce chapitre est consacré à la modélisation des absorbeurs multi-constituants réactifs. Le 
développement du modèle a pour objectif de mettre en ﬂuvre un outil prédictif des procédés 
de séparation réactive du type absorption-distillation. 
Une modélisation fine des colonnes de séparation associe un ensemble des modélisations 
adéquates des phénomènes physico-chimiques intervenant dans le procédé de séparation 
afin de sÊaffranchir dÊun certain nombre dÊhypothèses restrictives. Le modèle intègre donc 
plusieurs sous-modèles se rapportant à lÊhydrodynamique, à la thermodynamique non-idéale, 
aux réactions chimiques et aux phénomènes de transfert entre les phases.  
La démarche idéale serait de coupler directement les équations de la quantité de 
mouvement aux équations de transfert. Ceci est une démarche délicate en raison de la 
complexité géométrique des internes de colonne. LÊidée est donc de concevoir un modèle de 
non-équilibre accompagné dÊun modèle de transfert pour décrire les transferts entre les 
phases, tout en restant sur une approche simplifié pour la description de lÊhydrodynamique 
(théorie de Double-film, écoulements gaz et liquides pistons dans la colonne).  
Dans un premier temps, le modèle de non-équilibre pour la description des colonnes de 
séparation du type absorption-distillation est présenté. Ce modèle prend en compte la 
compétitivité diffusionnelle des espèces lors dÊun transfert multiconstituant. Les équations 
généralisées de Maxwell-Stefan sont donc utilisées pour modéliser le transfert de matière 
dans la zone diffusionnelle (film). Les équations généralisées de Maxwell-Stefan tiennent 
compte également de lÊimpact des forces électriques dans les milieux électrolytiques sur la 
diffusion. 
La deuxième partie de ce chapitre présente les corrélations expérimentales liées à 
lÊhydrodynamique dans une colonne de séparation équipée dÊinterne du type garnissage vrac, 
les anneaux Raschig. Les petits diamètres de ce garnissage fournissent une surface 
dÊéchange importante entre phases sans générer une perte de charge élevée. Les anneaux 
Raschig sont bien connus dans la littérature et leurs propriétés hydrodynamiques sont 
largement renseignées pour la description de colonne.  
La dernière partie de ce chapitre est consacrée à présenter le modèle thermodynamique 
ÿ SourWater True-Species Ÿ adapté au captage des gaz-acides par les solutions aqueuses 
dÊalcanolamines. Le modèle se base sur la description de type ÿ espèces vraies Ÿ, tenant 
compte des interactions de lÊensemble des espèces du mélange (ioniques et moléculaires). 
Selon ce modèle thermodynamique, les équilibres physiques entre les phases ainsi que les 
équilibres chimiques instantanés de la dissociation des espèces transférées dans la solution 
aqueuse ont été finement décrits et pris en compte. Le chapitre explore également les 
différentes méthodes pour le calcul des propriétés thermodynamiques tels que les activités 
individuelles, les diffusivités individuelles, les enthalpies et les constantes de Henry, dans le 
cadre du captage de CO2 et dÊH2S par les alcanolamines. 
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2.1 Modèle de non-équilibre pour la 
description des colonnes de séparation 
Le transfert de matière dans la colonne est pris en compte selon deux axes : lÊécoulement 
vertical mono-directionnel du fluide dans la colonne qui est décrit par le modèle dit ÿ modèle 
de colonne Ÿ, et le transfert horizontal selon lÊaxe de diffusion caractérisé par un modèle de 
transfert que lÊon nomme le ÿ modèle du film diffusionnel Ÿ (Figure 2-1). Les deux modèles 
sont couplés par les équations de continuité à lÊépaisseur des films diffusionnels et ils sont 
résolus simultanément par la résolution numérique du système. LÊéquilibre liquide-vapeur est 



















Figure 2-1 : axes du mouvement de matière dans la colonne de séparation 
 
Les auteurs développant le modèle de non-équilibre se distinguent par le choix du modèle 
de transfert entre phases, le choix de la loi de diffusion, la stratégie de la prise en compte des 
réactions chimiques, le choix de localisation des réactions, et le choix de la prise en compte 
du transfert thermique.  
Les principales hypothèses et approches du modèle de non-équilibre décrit dans le cadre 
de ce chapitre sont :  
 phase parfaitement agitée à lÊextérieur des zones diffusionnelles 
 Transfert multiconstituant (toutes les espèces en phases gaz transfèrent)  
 Nombre différent des espèces dans les deux phases 
 Ecoulements verticaux au sein des phases liquide et gaz, diffusion radiale dans les films 
(Figure 2-1) 
 Phase liquide électrolytique non-idéale 
 Présence des profils de température et de composition uniquement dans la zone 
diffusionnelle (film) 
 Description du transfert de matière et dÊénergie entre les phases par un modèle de 
transfert  
 Présence des compétitivités réactionnelles et diffusionnelles entre les espèces lors de 
transfert 
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 Présence des charges électriques due à la présence des ions 
 
Concernant les réactions chimiques les hypothèses du modèle correspondent à la fois à la 
nature des réactions mises en jeu et à la localisation des réactions : 
 Réactions chimiques dans la phase parfaitement agitée et dans la zone diffusionnelle  
 Présence simultanée des réactions chimiques contrôlées par cinétique et des réactions 
à lÊéquilibre chimique instantané 
 Prise en compte du schéma complet réactionnel 
 
Dans le cadre de notre modèle de non-équilibre, lÊestimation des flux interfaciaux par les 
coefficients de transfert de matière nÊa pas été retenue. En revanche, un modèle de transfert 
décrivant explicitement la conservation de masse et dÊénergie, la diffusion et les réactions 
chimiques a été mise en ﬂuvre.  
 
2.1.1 Modèle de colonne 
Les phénomènes de transfert et de réaction sont étudiés sur un élément différentiel de la 
colonne, puis intégrés sur toute la colonne (Figure 2-2). Un étage de non-équilibre représente 
un élément de discrétisation de la colonne. Dans une colonne à plateau, cet étage représente 
un plateau de colonne. Dans une colonne à garnissage, cet étage est un élément différentiel 
de la colonne. 
LÊétage de non-équilibre est constitué de deux phases, gaz et liquide, relié par une 
interface. Chaque phase est représentée par deux zones. Une zone où ont lieu les 
phénomènes de transfert de matière avec réactions chimiques, et une zone non 
diffusionnelle supposée parfaitement agitée où les réactions sont également considérées.  
Dans un étage de non-équilibre (Figure 2-2), lÊéchange de matière est déterminé par le flux 



































Figure 2-2 : lÊétage de non-équilibre dans une colonne de séparation (modèle de double-film) 
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Ainsi, la diffusion est perpendiculaire et unidirectionnelle par rapport à l'interface et se situe 
uniquement dans la zone près de lÊinterface (zone film). Les profils de concentration, de 
température et de flux molaire se trouvent uniquement localisés dans la zone film. A 
l'extérieur du film les turbulences sont telles qu'il n'y a pas de gradient de concentration et 
de température (zone parfaitement agitée). 
Les caractéristiques générales du modèle à ce stade sont : 
 Régime de fonctionnement permanent 
 Ecoulement du type contre-courant 
 Mélanges impliqués : multi-constituant non-idéal 
 Phases liquide et gaz parfaitement agitées 
 Système isobare 
 
2.1.1.1 Equations du modèle de colonne 
Les bilans matières partiels et d'énergie (EQ. 2-1 à EQ. 2-4) sont établies pour les deux 
phases en régime permanent. A cause de la présence des réactions instantanément 
équilibrées, les conditions dÊéquilibre chimique (EQ. 2-5) doivent être également écrites et 
satisfaites.  
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Où, ELB et EGB sont les densités de flux énergétique en limite des films diffusionnels en    
J.s-1.m-2 et QL et QG les pertes thermiques pour chaque phase. 
 
 












=  ),1( nrek =  2-5 
 
Les seules inconnues dans lÊensemble des équations ci-dessus sont le débit liquide (L), le 
débit vapeur (V) de lÊétage, et lÊavancement des réactions chimiques à lÊéquilibre instantané 
(χB). Les autres variables sont en effet des paramètres prédéterminés pour le modèle de 
colonne à partir des différents sous-modèles : 
Tableau 2-1 : les sous-modèles de calcul liés au modèle général de non-équilibre  
Variables  
Pré-calculées Description Sous-modèle  
B
ix  fraction molaire à lÊépaisseur du film liquide (δL) Modèle de film (liquide) 
B
iy  fraction molaire à lÊépaisseur du film gaz (δG) Modèle de film (gaz) 
LB
iN  Densité de flux molaire à lÊépaisseur du film liquide (δL) Modèle de film (liquide) 
GB
iN  Densité de flux molaire à lÊépaisseur du film gaz (δG) Modèle de film (gaz) 
LBE  Densité de flux énergétique à lÊépaisseur du film liquide (δL) Modèle de film (liquide) 
GBE  Densité de flux énergétique à lÊépaisseur du film gaz (δG) Modèle de film (gaz) 
LBT  Température à lÊépaisseur du film liquide (δL) Modèle de film (liquide) 
GBT  Température à lÊépaisseur du film gaz (δG) Modèle de film (gaz) 
kr  Taux des réactions cinétiquement contrôlées  Modèle cinétique 
LBH  Enthalpie du mélange liquide Modèle thermodynamique 
GBH  Enthalpie du mélange gaz Modèle thermodynamique 
B
ia  Activités Modèle thermodynamique 
ea  Surface dÊéchange entre les phases Modèle hydrodynamique 
*ε  Rétention liquide Modèle hydrodynamique 
 
Les phases sont reliées par lÊinterface gaz-liquide où lÊéquilibre physique (EQ. 2-6) est admis 
pour les espèces qui transfèrent. Le bilan des flux de matière interfaciaux (EQ. 2-8 et EQ. 2-9) 
et le bilan des flux énergétiques interfaciaux (EQ. 2-7) sont également vérifiés. Les conditions 
dÊéquilibre chimique (EQ. 2-10) sont ainsi supposées à lÊinterface des phases, et finalement le 
système dÊéquations est complété par lÊéquation de sommation des fractions molaires (EQ. 
2-11 et EQ. 2-12). 
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Les valeurs de Ki
th sont évaluées pour les espèces qui transfèrent, en tenant compte de la 
fugacité dans les deux phases et des coefficients d'activité en phase liquide. Les fugacités 
sont estimées à partir dÊune équation dÊétat et les coefficients d'activité sont fournis par la 
méthode de Mather (McGregor et Mather, 1995) qui est une méthode modifiée de Pitzer 
pour le captage des gaz-acides par les alcanolamines. Le modèle thermodynamique a été 
développé à la base des interactions physiques des espèces vraies (ioniques et moléculaires) 
dans un système électrolytique. La stratégie de calcul des constantes dÊéquilibre entre les 
phases pour un système électrolytique contenant à la fois des espèces moléculaires et 
ioniques a été entièrement décrite à la section ÿ modèle thermodynamique Ÿ (c.f. 2.3).  
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Bilan des flux de matière à lÊinterface 
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Les enthalpies sont calculées sur la base de lÊenthalpie standard de formation. Les 
équilibres chimiques instantanés existent également à lÊinterface des phases. Ceci nécessite 
quÊà partir du moment où une espèce transfère dans la phase aqueuse, elle atteint 
instantanément sa composition à lÊéquilibre chimique. Les ions existent uniquement dans la 
phase aqueuse, donc leur flux interfacial côté gaz est nul. La mise en équation des flux 
interfaciaux liquides des ions dans lÊéquation 2-8 est juste une astuce mathématique pour 
garder la cohérence entre le nombre des conditions dÊéquilibre chimique et le nombre des 
variables dÊavancement à lÊinterface. 
2.1.1.2 Analyse du degré de liberté 
Le système comporte 2ncL+2ncG+2nre+5 équations. Les variables du système sont 
décrites selon le Tableau 2-2 : 
Tableau 2-2 : variables du modèle de colonne   
Variables  
indépendantes Description Nombre  
I
ix  fraction molaire à lÊinterface ncL 
I
iy  fraction molaire à lÊinterface ncG 
LI
iN  Densité de flux molaire à lÊinterface ncL 
GI
iN  Densité de flux molaire à lÊinterface ncG 
B
kχ  





Avancement des réactions à lÊéquilibre instantané 
(interface) 
nre 
IT  Température à lÊinterface 1 
L  Débit liquide 1 
V  Débit gaz 1 
LIE  Densité de flux énergétique à lÊinterface 1 
GIE  Densité de flux énergétique à lÊinterface 1 
  Total = 2ncL + 2ncG + 2nre + 5 
 
2.1.1.3 Conditions aux limites 
Pour une colonne dÊabsorption les conditions limites sont les températures, la pression, les 
compositions et les débits dÊentrée de la colonne. Il y a donc le débit, la composition et la 
température dÊalimentation du gaz au pied de colonne et le débit, la composition et la 
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2.1.2 Modèle du film diffusionnel 
Le modèle de film associe lÊensemble des lois physico-chimiques décrivant le transfert 
multiconstituant entre les phases dans la zone diffusionnelle. Les résistances diffusionnelles 
se situent au niveau des épaisseurs de film et limitent le transfert dans la colonne de 
séparation (Figure 2-2).  
Les principales hypothèses prises en compte lors de lÊétablissement du ÿ modèle du film 
diffusionnel Ÿ sont : 
 Description de lÊhydrodynamique biphasique par la théorie de double-film 
 Epaisseur des films variable  
 Transfert de matière multiconstituant  
 Transfert thermique dans le film 
 Diffusion mono-directionnelle 
 Interactions multiconstituants (compétitivité diffusionnelle des espèces)  
 Présence des forces électrostatiques due à la présence des ions 
 Réactions chimiques dans le film (cinétiquement contrôlées et à lÊéquilibre 
instantané) 
 Phase liquide non-idéale 
 
2.1.2.1 Epaisseur de film dans un mélange multiconstituant 
La théorie du double film (Withman, 1923) est adoptée en raison de sa facilité de mise en 
ﬂuvre pour décrire lÊhydrodynamique. En général une seule épaisseur de film est attribuée 
pour tous les constituants à chaque phase. C'est un problème délicat pour la modélisation 
des mélanges multiconstituants, surtout lorsque les diffusivités des binaires sont très 
différentes. L'épaisseur du film dÊun mélange binaire peut être exprimée comme étant le 
rapport entre un coefficient de diffusion et un coefficient de transfert de matière (Taylor et 





=δ  2-15 
 
 De ce fait, l'hydrodynamique et le transfert sont liés. Les coefficients de transfert de 
matière interviennent uniquement dans le calcul des épaisseurs de film de façon à relier 
lÊhydrodynamique au transfert de matière multiconstituant.  
A ce stade, le problème est qu'il y a autant d'épaisseurs de film que de binaire. Une 
pondération par les fractions molaires est donc nécessaire pour fournir une unique épaisseur 
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δ représente lÊépaisseur de film (liquide ou gaz) sur un étage de non-équilibre. Ainsi, 
lÊépaisseur de film est variable avec la hauteur de garnissage. Il est à noter que cette 
épaisseur est à tout moment fonction des propriétés de la phase : xi, yi et T.  
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2.1.2.2 Transfert de matière  
Les équations généralisées de Maxwell-Stefan sont adoptées pour modéliser les 
interactions multiconstituants lors de la diffusion dans un système non-idéal (Taylor et 
Krishna, 1993; Standart et al., 1979; Wesselingh et Krishna, 1997). Selon la forme généralisée 
des équations de Maxwell-Stefan, lÊimpact des forces électromagnétiques dues à la présence 
des ions et des charges électriques a été également pris en compte. Ainsi, les forces 
motrices de diffusion sont à la fois les gradients du potentiel chimique et les gradients du 
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La diffusion dÊune espèce dans un mélange multiconstituant dépend également de sa 
différence de vitesse avec toutes les molécules voisines. Les équations généralisées de 
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Ici, les diffusivités (Dij) représentent des diffusivités binaires physiques et ceci est un des 
grands avantages dÊutilisation des équations de Maxwell-Stefan. Pour une phase non-idéale, 
le gradient dÊun potentiel chimique peut être décrit en termes du gradient des fractions 
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Dans les mélanges dilués, les équations généralisées de Maxwell-Stefan sont réduites aux 












zxDcDcxN +Φ∇−−∇= oo  2-20 
 
Pour une solution non-chargée cette écriture revient à lÊécriture de la loi de Fick. LÊindice n 
représente ici le solvant qui est normalement lÊeau. Les diffusivités dans les équations de 
Nernst-Planck (D°in) représentent la diffusivité des constituants dans le solvant (n) à la dilution 
infinie.  
La mise en place du gradient de potentiel électrique demande une information 
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Le gradient du potentiel électrique pour une densité de courant nulle (It = 0A) dans le 




























Dépendance des équations du transfert de matière 
Dans un mélange non-électrolytique, lÊécriture des équations de Maxwell-Stefan pour tous 
les nc constituants de mélange satisfait implicitement la constance de la somme des 
fractions molaires (annexe F). Or, dans une solution non-électrolytique seuls nc-1 gradients 
de composition sont indépendants. Il est par ailleurs possible dans ce cas de remplacer une 
équation de Maxwell-Stefan par lÊéquation de sommation des fractions molaires.  
Dans un mélange électrolytique, en raison de la présence des charges électriques, le 
gradient du potentiel chimique intervient aussi dans lÊécriture de la loi de diffusion. Dans ce 
cas, la condition complémentaire dÊélectroneutralité reste à être vérifiée. LÊétablissement de 
nc-1 équations de Nernst-Planck tout en considérant la condition dÊélectroneutralité, mène 
implicitement à la constance de la somme des fractions molaires (annexe F). Par conséquent, 
dans lÊécriture des équations de Nernst-Planck pour une solution électrolytique, seuls nc-2 
gradients de composition sont indépendants.  
 
2.1.2.3 Transfert thermique 
Le flux énergétique dans le film dépend dÊune part du gradient de température par la loi de 
Fourrier que lÊon nomme le flux de conduction et de lÊautre part de la chaleur emportée par 
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Les hi
f sont les enthalpies molaires partielles de toutes les espèces (ioniques et 
moléculaires) calculées par le modèle thermodynamique. Les effets Dufour et Soret qui sont 
les effets du couplage des transferts thermiques et la loi de diffusion sont négligés. En effet, 
seul un très fort gradient de température engendre un effet important sur les interactions 
multiconstituants, ce qui nÊest pas le cas de lÊabsorption.  
 
2.1.2.4 Equations du modèle 
Dans le film, les bilans des flux de matière (EQ. 2-24 et EQ. 2-25) et de chaleur (EQ. 2-26 et 
EQ. 2-27) sont écrits pour les deux phases tout en considérant le schéma complet des 
réactions chimiques en phase liquide. Nous supposons quÊil nÊy a pas de réaction en phase 
gaz. Les réactions chimiques peuvent être contrôlées par une cinétique ou à lÊéquilibre 
instantané. Les conditions dÊéquilibre chimique (EQ. 2-28) doivent être également vérifiées 
lorsque le mélange contient des réactions chimiques à lÊéquilibre instantané.  
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Le transfert de matière côté gaz est modélisé à lÊaide des équations de Maxwell-Stefan 
(EQ. 2-29) pour tenir compte des interactions multiconstituants dans le film gaz. Dans le film 
liquide, les équations de Nernst-Planck (EQ. 2-30) sont généralement utilisées pour une 
phase diluée. Si le gradient du potentiel chimique a été pris en compte, la condition 
dÊélectroneutralité doit être vérifiée (EQ. 2-32).  
 
Transfert de matière multiconstituant 
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Le modèle de film tient compte également du transfert thermique par la description du flux 
conductif dans la phase liquide et dans la phase gaz (EQ. 2-34 et EQ. 2-35). 
 
Transfert thermique  
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2.1.2.5 Analyse du degré de liberté 
Le modèle de film comporte 2ncL+nre+2 équations dans la phase liquide. Il comporte 
2ncG+2 équations dans la phase gaz. Les variables de chacun des deux modèles sont 
décrites selon le Tableau 2-3 et le Tableau 2-4. 
Tableau 2-3 : variables dépendantes du modèle du film liquide 
Variables  
dépendantes Description Nombre  
f
ix  fraction molaire  ncL 
Lf
iN  Densité de flux molaire  ncL 
f
kχ  Avancement des réactions à lÊéquilibre instantané  nre 
LfT  Température  1 
LfE  Densité de flux énergétique  1 
  Total = 2ncL + nre + 2 
Tableau 2-4 : variables dépendantes du modèle du film gaz 
Variables  
dépendantes Description Nombre  
f
iy  fraction molaire  ncG 
Gf
iN  Densité de flux molaire  ncG 
GfT  Température  1 
GfE  Densité de flux énergétique  1 
  Total = 2ncG + 2 
 
 
2.1.2.6 Conditions limites 
Le modèle film engendre un système dÊéquations différentielles et algébriques (EDA) avec 
les conditions limites aux extrémités des films diffusionnels, cÊest-à-dire à lÊinterface gaz-
liquide et à lÊépaisseur de film. 
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2.2 Paramètres hydrodynamiques 
Les trois paramètres hydrodynamiques importants à déterminer concernant le modèle de 
non-équilibre sont lÊépaisseur des films, la surface dÊéchange entre phases et la rétention 
liquide. Ici, nous constituons lÊensemble des corrélations appropriées afin dÊobtenir une 
bonne estimation de ces paramètres pour les internes de colonne du type garnissage vrac qui 
seront utilisés sur le pilote.  
LÊépaisseur de film représente à la fois une barrière pour le transfert entre phases, et un 
volume pour la réaction dans la zone diffusionnelle. Dans un mélange multiconstituant, sa 
valeur est estimée par une pondération avec les fractions molaires de lÊensemble des 
épaisseurs binaires (EQ. 2-16). 
Une estimation de lÊépaisseur de film est réalisée en la considérant comme étant le rapport 
entre un coefficient de transfert de matière et un coefficient de diffusion (EQ. 2-15). DÊoù la 
nécessité dÊavoir de bonne estimation des coefficients de transfert de matière  
LÊaire dÊéchange est lÊaire effective du transfert entre phases. Les flux interfaciaux ont été 
évalués sur la base de cette aire, et son estimation a une influence majeur sur lÊensemble 
des résultats de simulation.  
La rétention liquide représente le volume disponible pour la réaction chimique. Ce 
paramètre doit être estimé lors de la prise en compte des réactions chimiques cinétiquement 
contrôlées pour lesquelles la vitesse de réaction dépend du volume de réaction.  
 
2.2.1 Aire d’échange 
En supposant que la surface mouillée du garnissage est identique à la surface effective 
dÊéchange, Onda et al. (1968) ont présenté les équations empiriques pour le calcul des 
coefficients de transfert de matière en gaz et en liquide : kL et kG. 
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Pour la surface mouillée (aw), ils proposent l'équation suivante qui est applicable avec ±20% 
d'erreur aux colonnes de garnissage contenant des anneaux Raschig, selles de Berl, les 
sphères et les tiges en céramique, en verre et en polychlorure de vinyle: 



























































































2.2.2 Coefficient du transfert de matière liquide  
La surface mouillée du garnissage est supposée identique à la surface effective dÊéchange. 
Les auteurs suggèrent lÊutilisation du nombre de Reynolds modifié (EQ. 2-41 et EQ. 2-42) en 
remplaçant la surface totale at par la surface mouillée aw (Onda et al., 1968) : 































































Où dp représente la taille caractéristique du garnissage. Ces corrélations sont assez 
généralistes, valables pour des tailles de garnissage de 6 à 25mm.  
Afin de trouver une corrélation mieux adaptée aux tailles inférieures de garnissage, Onda et 
al. (1959) étudient l'absorption du CO2 par l'eau pure dans une colonne d'absorption avec les 
garnissages du type anneaux Raschig céramique de 6mm (4,1in), 8mm (3,1in) et 10mm 





L Lcak =  2-43 
 
Où a est la surface effective. Pour les diamètres cités (6, 8 et 10mm) des anneaux Raschig, 
cÊ=0,047 et mÊÊ=0,72 ont été rapportés. La gamme du débit liquide dans leur expérience est 
de 2,5×103 kg.m-2.hr-1 (5L.hr-1) à 1,5×104 kg.m-2.hr-1 (30L.hr -1). 
Pour séparer kL de kL.a il est nécessaire d'évaluer la valeur de a, ce qui est généralement 
difficile à faire. On suppose que a est proportionnelle à la surface mouillée (aw). Dans 
lÊoptique de la théorie de double-films nous pouvons dériver une formulation pour l'estimation 
de kL. En utilisant l'analyse dimensionnelle et l'analogie du transfert de chaleur, l'équation 
suivante a été proposée pour l'absorption des gaz dans une colonne de garnissage: 







lkNu )((Re). ==  2-44 
 
Où, DL est la diffusivité, et [l] est la dimension de la longueur. Les auteurs suggèrent des 
longueurs différentes pour la dimension de la longueur dans cette équation. Ils proposent par 
exemple le diamètre de colonne, le diamètre d'une sphère ayant la même surface que le 
garnissage, et l'élimination de [l] par le nombre de Galilée. Dans la colonne, [l] peut 
également être considéré comme le rapport entre le taux de rétention et la surface mouillée 
(ε*/aw). DÊaprès Onda et al. (1959), [l] est pris comme étant la profondeur de la couche fine 












Vl  2-45 
 
Où, B est la largeur de plaque et S est la dimension de surface. B peut être reformulé en 














Où, V est la dimension de vitesse en m.s-1. Le nombre adimensionnel Nusselt (EQ. 2-44) 
est corrélé fonction du nombre de Reynolds (Re) et du nombre de Schmidt (Sc), tout en 











































Pour les tailles inférieures des anneaux Raschig (<10mm), nous utilisons ainsi la corrélation 
du coefficient de transfert de matière liquide dÊOnda et al. (1959) (EQ. 2-47).  
 
2.2.3 Coefficient du transfert de matière gaz  
Onda et al., (1968) estiment la valeur du coefficient du transfert de matière gaz (kG) en 


































































.  2-50 
 
Pour les anneaux Raschig et les selles de Berl avec un diamètre inférieur à 15mm, la 
constante de corrélation 5,23 est remplacée par 2,00 car les données concernant des petits 
diamètres du garnissage sont situés plus bas sur le diagramme de corrélation (Onda et al., 
1968). La corrélation de calcul du coefficient du transfert de matière gaz pour les tailles 











































Elle sera donc utilisée dans notre cas. 
 
2.2.4 Rétention liquide 
La rétention liquide est le volume de liquide présent dans les espaces vides du garnissage. 
Une rétention de liquide raisonnable est nécessaire pour un bon transfert de matière et pour 
un fonctionnement dÊopération unitaire efficace. Une rétention liquide élevée augmente la 
perte de charge et le poids dans la colonne. 
La rétention statique est le liquide restant sur le garnissage après avoir été entièrement 
mouillé et égouttés pendant un temps suffisant et elle peut être estimée en utilisant par la 
relation de Shulman et al. (1955).  
La rétention dynamique correspond au liquide sur le garnissage attribué à un 
fonctionnement dynamique et elle est définie comme étant la différence entre la rétention 
totale et la rétention statique. La rétention dynamique contribue au transfert de matière car il 
est lié à un temps de séjour. Elle peut être estimée en utilisant la corrélation de Buchanan 
(1967). Les corrélations plus récentes de Mersmann et Deixker (1986) sÊappliquent aux 
garnissages vracs ainsi quÊaux garnissages structurés. 
La version simplifiée de la corrélation de Mersmann et Deixler sÊajuste plus ou moins bien 

















ε  2-52 
 
La corrélation de Mersmann et Deixler (EQ. 2-52) est valable uniquement pour un régime 
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.42656 −<< mmap  2-55 
 
99,057,0 << ε  2-56 
 
3
.1122929 −<< mkgLρ  2-57 
 
cPL 146,0 << µ  2-58 
 
 
2.3 Modèle thermodynamique 
LÊétude bibliographique a exploré les lacunes concernant les différents modèles existant 
pour la description thermodynamique des milieux électrolytiques en ÿ espèces apparentes Ÿ 
(c.f. 1.4). Ceci mène à développer une version étendue du modèle ÿ SourWater Ÿ basée sur 
une description en ÿ espèces vraies Ÿ (la prise en compte de lÊensemble des espèces 
ioniques et moléculaires dans le mélange). Le modèle est intitulé ÿ SourWater True-
Species Ÿ et il est dédié plus particulièrement au captage des gaz-acides par les 
alcanolamines. 
Dans cette section, tout dÊabord les deux modèles ÿ espèces apparentes Ÿ et ÿ espèces 
vraies Ÿ sont comparés. Ensuite le modèle ÿ SourWater True-Species Ÿ est exploré pour une 
application au captage de CO2 et dÊH2S par les alcanolamines. 
Dans un troisième temps, le modèle ÿ Deshmukh-Mather Ÿ est présenté. Ce modèle est 
en effet une méthode de calcul de lÊenthalpie libre dÊexcès à lÊaide dÊune approche de 
coefficient dÊactivité. Les expressions de calcul des coefficients dÊactivité individuels (ionique 
et moléculaire) sont ainsi reportées. 
Les quatrième et cinquième parties de ce chapitre sont consacrées respectivement au 
calcul des diffusivités et des enthalpies molaires pour lÊensemble des constituants ioniques 
et moléculaires du mélange. 
 
2.3.1 Descriptions « espèces apparentes » et « espèces 
vraie » 
Les modèles thermodynamiques existants pour la description des solutions électrolytiques 
sont généralement décrits en compositions apparentes; autrement dit en compositions des 
espèces représentatives du mélange et non pas de toutes les espèces présentes dans la 
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solution (ions et molécules). En effet, le modèle thermodynamique balaye la bibliothèque de 
réactions chimiques pré-renseignée afin de trouver toutes les dissociations liées aux espèces 
apparentes du système pour générer les autres espèces présentes dans la solution, issues 
de la dissociation des espèces apparentes.  Le modèle estime ensuite toutes les propriétés 
physico-chimiques nécessaires des phases, de façon à renvoyer un coefficient dÊéquilibre 
entre phases pour chaque espèce apparente.  
Les inconvénients de la description en ÿ espèces apparentes Ÿ sont : 
 les réactions de dissociations des espèces apparentes sont équilibrées, donc 
aucune cinétique réactionnelle ne peut être prise en compte. 
 le modèle traite un certain nombre des espèces apparentes dans la phase aqueuse, 
or les interactions multiconstituants (ions-molécules) ainsi que lÊimpact des ions et 
des charges électriques sur la diffusion ne peuvent pas être prises en compte.  
 
Pour une modélisation fine de lÊabsorbeur, il est indispensable de prendre en compte les 
compétitivités diffusionnelles et réactionnelles de toutes les espèces présentes dans le 
mélange (molécules et ions). Il convient donc de développer un modèle thermodynamique 
pour lequel les propriétés sont données en ÿ espèces vraies Ÿ et non pas en ÿ espèces 
apparentes Ÿ. Les propriétés concernées sont les suivantes : 
 Coefficient dÊactivité 
 Enthalpie molaire 
 Entropie molaire 
 Volume molaire 
 Masse volumique 
 Chaleur spécifique 
 Conductivité thermique 
 Coefficient de diffusion 
 Tension superficielle de mélange 
 Viscosité de mélange 
 
Quant au modèle thermodynamique avec la description ÿ espèces vraies Ÿ, les réactions 
chimiques doivent être déclarées indépendamment au niveau de lÊopération unitaire. Ainsi les 
différents mécanismes réactionnels entre le gaz dissout et le solvant aqueuse peuvent être 
appliqués, et les réactions chimiques peuvent être de natures différentes : cinétiquement 
contrôlées, instantanément équilibrées ou mixtes. 
De point de vu de la résolution numérique, la description ÿ espèces vraies Ÿ du modèle 
baisse la complexité de calcul côté modèle thermodynamique, mais intensifie la complexité 
de calcul côté opération unitaire. Un des challenges vis-à-vis le développement de modèle 
avec une description ÿ espèce vraies Ÿ est de surmonter toutes les complexités numériques 
remportées au niveau du calcul de lÊopération unitaire (colonne de séparation). 
 
2.3.2 Passage « espèces vraies » vers « espèces 
apparentes » 
Le calcul des compositions apparentes du mélange est utile par exemple lorsque la 
concentration totale de CO2 dans la phase aqueuse est demandée. Ceci équivaut au CO2 
total transféré du gaz à la phase aqueuse.  
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Le passage de ÿ compositions vraies Ÿ à ÿ compositions apparentes Ÿ se fait à partir des 
bilans atomiques. Il est indispensable de définir premièrement les constituants apparents. 
Nous imaginons les atomes A1, A2 et etc. ayant réagit dans un RAC (réacteur agité continu) 
pour produire les espèces apparentes prédéfinies P1, P2 et etc. Il y a donc autant de réactions 






























































k est le coefficient stﬂchiométrique de lÊatome i dans le constituant apparent k. Etant 
donné les débits partiels molaires des espèces vraies, les débits partiels molaires des atomes 
par leurs rapports stﬂchiométriques (LA1, LA2, ⁄) peuvent être calculés. Nous écrivons 
ensuite les bilans atomiques pour un réacteur agité continu en considérant que les réactions 









































LAi est le nombre de mole des éléments atomiques dans le réacteur, et χi lÊavancement de 
la réaction i. Nous avons donc un système algébrique de nap variables et n équations. La 
condition nécessaire pour que ce système ait une solution est :  
apnn ≥  2-61 
 




































































Où, la matrice [A] est une matrice [n×nap] 
 le vecteur (x) est un vecteur (nap) 
le vecteur (B) est un vecteur (n) 
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Nous faisons des combinaisons linéaires entre les équations de bilan autant que 
nécessaires pour obtenir un système linéaire algébrique carré. Ensuite la matrice [A] est 
décomposée par la ÿdécomposition de CholeskyŸ. [A] décomposée est dans lÊétape suivante 
résolue par la méthode de ÿBack substitutionŸ (Teukolsky et al., 1986).  
La résolution du système donne les valeurs des avancements (χ1, χ2, …) qui sont 




























2.3.3 Modèle SourWater True-Species : captage de CO2 
et d’H2S par les alcanolamines 
Pour modéliser les interactions multiconstituants dans une solution électrolytique, il 
convient de développer un modèle thermodynamique pour lequel la résolution se ferait en 
ÿ espèces vraies Ÿ et non pas en ÿ espèces apparentes Ÿ. Cela signifie que toutes les 
espèces présentes dans la solution, y compris les ions, sont définies au niveau de lÊopération 
unitaire et elles ont chacune un débit molaire. Les réactions chimiques sont également 
décrites au niveau de lÊopération unitaire, indépendamment du modèle thermodynamique.  
LÊobjectif est ainsi de transformer le modèle ÿ SourWater Ÿ classique, précédemment 
décrit selon lÊétude bibliographique (c.f. 1.4.2), en un modèle ÿ espèces vraies Ÿ, intitulé 
ÿ SourWater True-Species Ÿ. Le calcul de lÊensemble des propriétés se fera désormais en 
ÿ espèces vraies Ÿ, cÊest-à-dire pour toutes les espèces présentes dans la solution 
(moléculaire et ionique).  
Le modèle suit toujours la corrélation moléculaire-thermodynamique proposée par Edwards 
et al. (1978) pour le calcul lÊéquilibre liquide-vapeur dans les solutions aqueuses contenant 
des électrolytes volatiles : NH3, CO2, H2S, SO2 et HCN (Cyanure d'hydrogène). La validité du 
modèle est limitée pour une plage de température de 0 à 80°C, et pour une plage de molalité 
de 0 à 10 mol.kg-1.  
Les phénomènes suivants sont pris en compte dans le modèle ÿ SourWater True-
Species Ÿ : 
 Dissociation partielle de lÊélectrolyte 
 Equilibres chimiques entre les ions et les espèces non-dissociées 
 Présence des cinétiques réactionnelles contrôlées lors de la dissociation des 
électrolytes volatiles 
 Equilibres physiques entre les espèces présentes en phase vapeur et molécules non-
dissociées en phase liquide 
 Phase aqueuse non idéale 
 




i ff =  2-64 
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Pyfx iiLiii φγ =⇒ 0  
 
Pour les solutés tels que le CO2 et le H2S, une solubilité physique (la loi de Henry) est 
considérée (EQ. 1-121 et EQ. 1-122). Pour lÊeau, une relation de pression de vapeur est mise 
en place (EQ. 1-123) : 
SHSHSHSHSH HmPy 22222
~
.... γφ =   
22222
~
.... COCOCOCOCO HmPy γφ =   
( )[ ]RTPPvPaPy satwsatwsatwwww /.exp.... . −= φφ   
 
Les équations dÊiso-fugacité sont écrites uniquement pour les espèces non ioniques qui 
transfèrent. Pour les ions, la constante dÊéquilibre entre phases est prise égale à zéro, de 























Comme cela est décrit dans lÊétude bibliographique (c.f. 1.4.4), le calcul des fugacités en 
phase gaz se fait par l'équation dÊétat Peng-Robinson. Le paragraphe 2.3.4 décrit le modèle 
ÿ Deshmukh-Mather Ÿ en détaillant les expressions de calcul des coefficients dÊactivité 
individuels.  






















=  2-66 
 
Les constantes de Henry du CO2 et du N2O dans lÊeau pure sont calculées par les 












×=  2-68 
 
Où, les constantes de Henry sont en mol.m-3.Pa-1.  
La solubilité de N2O dans les différentes solutions dÊalcanolamine est estimée grâce à la 
corrélation 2-69 (Versteeg et Van Swaaij, 1988). 
n
eaneaeaeaON CaCaCaam )(...)(~ min2min2min10min2 ++++=−  2-69 
 





 est la solubilité en mol.mol-1 (EQ. 2-70). Les concentrations Ci sont en   
mol.L-1. Le Tableau 2-5 donne la valeur des constantes de corrélation pour différents types de 






=  2-70 
Tableau 2-5 : constantes de corrélation pour calculer la solubilité de N2O dans des solutions aqueuses 
dÊalcanolamines 













MEA 298 3,00 0,598 0,007 -0,024 0,015 -0,003 0 
DEA 298 3,08 0,610 -0,026 0 0 0 0 
TEA 298 2,91 0,615 -0,072 -0,094 0,067 -0,013 0 
MDEA  293 2,64 0,689 -0,005 -0,066 0,048 -0,011 0 
MDEA 298 2,75 0,615 -0,221 0,570 -0,606 0,266 -0,041 
MDEA 308 2,64 0,493 -0,022 0 0 0 0 
 
La constante de Henry dÊH2S dans les solutions aqueuses dÊalcanolamines est calculée 
grâce à une méthode empirique proposée par Rinker et al. (1997) pour une plage de 



















Où, xi est la fraction molaire, et la constante de Henry est en Pa.  
La constante de Henry dÊH2S dans lÊeau pure est donnée par Edwards et al. (1978) : 
)01868,0)ln(5629,2/5,28081937,18exp(~
2
TTTH eauSH −+−=−  2-72 
 









Où, iω  et Mi sont respectivement la fraction massique et le poids moléculaire des solvants 
(eau, amine, etc.) 
Contrairement à un modèle en ÿ espèces apparentes Ÿ, ici le schéma réactionnel 
nÊintervient pas au niveau de calcul des propriétés thermodynamique telle que la constante 
dÊéquilibre entre phases.  
Afin de bien refléter la différence entre les deux descriptions du modèle, lÊalgorithme de 
calcul de la constante dÊéquilibre entre phases est décrite pour un modèle en ÿ espèces 
apparentes Ÿ, et il a été comparé ensuite avec un modèle en ÿ espèces vraies Ÿ. 
La constante d'équilibre liquide-gaz est écrite en développant lÊéquation 2-64 : 













=  2-74 
 
La Figure 2-3 illustre lÊalgorithme général de calcul des constantes dÊéquilibre entre phases 
pour un modèle en ÿ espèces apparentes Ÿ. Les différentes étapes présentées sont les 
suivantes: 
1. Choix du modèle thermodynamique : ÿ SourWater Ÿ 
2. Sélection des espèces apparentes 
3. Parcours de la base de données des réactions chimiques : cette phase a pour objectif 
de déterminer la liste des espèces vraies correspondantes à la solution décrite des 
espèces apparentes en balayant la base de données de réactions chimiques. Il est à 
noter que la liste des espèces vraies est bien entendu différente de la liste des 
espèces apparentes. En dÊautres termes, le nombre dÊespèces vraies est supérieur au 
nombre de constituants apparents. Cependant, les espèces supplémentaires ne sont 
prises en compte quÊau niveau du calcul des propriétés thermodynamiques et elles ne 
peuvent pas apparaître dans les courants ou dans les calculs dÊopérations unitaires.  
4. Paramètres dÊinteraction : la densité et la constante diélectrique de lÊeau, ainsi que la 
constante de Debye-Huckel sont également calculées à ce stade. 
5. Fugacités : le calcul de la fugacité vapeur se fait à lÊaide dÊune équation dÊétat (Peng 
Robinson). La fugacité liquide standard intervient dans le calcul des constantes 
dÊéquilibre entre phases suivant une approche de calcul type hétérogène. 
L'expression de la fugacité du constituant i par exemple par le calcul de la pression 
vapeur saturante est la suivante: 







−= )(exp).(.,),(0 satiisatisatisatiLi PPRT
vTPPTPTf φ  2-75 
6. Activités à lÊéquilibre chimique instantané : les activités sont calculées en utilisant les 
paramètres dÊinteraction précédemment évalués, et de façon à satisfaire les réactions 
de dissociation à lÊéquilibre instantané. Ceci mène à résoudre un système non-linéaire 
dÊéquations identique à celui dÊun réacteur agité continu monophasique liquide. Les 
équations 2-76 à 2-78 sont donc résolues par une méthode de Newton. 
Bilan matière partiel : 








0 0''. χυ              ),1( Lnci =  2-76 
Equilibre chimique : 










=  ),1( nrej =               2-77 
Sommation : 






jx                2-78 
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Etant donné F0 le débit molaire total fictif à lÊentrée du réacteur, F est le débit molaire 
total en sortie après avoir subi lÊensemble des réactions chimiques à lÊéquilibre 
instantané (EQ. 2-78). Les fractions molaires et les activités correspondantes en sortie 
du réacteur (xi) sont ainsi à lÊéquilibre chimique instantané. Le système comporte 
ncL+nre+1 équations et ncL+nre+1 variables (F, k'χ , xi). 
   
7. Constante dÊéquilibre entre phases : le calcul est effectué grâce aux valeurs calculées 
des fugacités et des activités des espèces apparentes (EQ. 2-74). Suivant la 
description ÿ espèces apparentes Ÿ, la constante dÊéquilibre entre phases se base sur 
un ensemble des réactions chimiques de dissociation à lÊéquilibre instantané, et 
aucune dÊautre réaction chimique ne peut être définie prochainement. 
 
 
En revanche, quand il sÊagit dÊun modèle thermodynamique en ÿ espèces vraies Ÿ, les 
réactions mises en jeu sont définies au niveau lÊopération unitaire. Autrement dit le modèle 
thermodynamique ne suppose aucune réaction chimique pour estimer la constante 
dÊéquilibre entre phases. La Figure 2-4 illustre lÊalgorithme de calcul des constantes 
dÊéquilibre entre phases pour un modèle en ÿ espèces vraies Ÿ.  
 




Figure 2-3 : algorithme général pour le calcul de la constante dÊéquilibre entre phases à partir du modèle 
thermodynamique ÿ SourWater Ÿ en ÿ espèces apparentes Ÿ  
 
 
Sélection des espèces  
apparentes: CO2, H2O, DEA 
Choix du modèle :  
ÿ SourWater Ÿ 
Base des données des 
réactions chimiques 
Liste des réactions  
instantanément équilibrées  
Détection des espèces 
vraies (ioniques et 
Aucune réaction au niveau 
de lÊopération unitaire 
Renseignements au 
niveau de lÊopération 
Activités à lÊéquilibre 
chimiques instantané 
( apparenti−γ ) 
Paramètres dÊinteractions 
binaires  
RAC monophasique liquide : 
satisfaction des équilibres 
chimiques instantanés 
Activités par le modèle 




apparentif −− φ,0  
Fugacité vapeur  
Fugacité liquide standard  
 
Constantes de lÊéquilibre 
entre phases (
th
apparentiK − ) 
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Figure 2-4 : algorithme général pour le calcul de la constante dÊéquilibre entre phases à partir du modèle 
thermodynamique ÿ SourWater True-Species Ÿ en ÿ espèces vraies Ÿ 
 
 
2.3.4 Modèle « Deshmukh-Mather »   
Le modèle Deshmukh-Mather est essentiellement une méthode pour le calcul de 
lÊenthalpie libre dÊexcès à l'aide dÊune approche de coefficient d'activité et il est basé sur une 
extension de la théorie de Debye-Huckel (Debye et Huckel, 1923). Comme suggère Edwards 
et al. (1978), il utilise la forme du calcul des coefficients d'activité des solutés, proposée par 
Guggenheim et Stokes (1958) et Scatchard (1961): 
Sélection de toutes les 
espèces présentes: CO2, 
H2O, DEA, OH
-, H+, HCO3, 
CO3
2-, DEAH+, DEACOO- 
Choix du modèle :  
ÿ SourWater True-SpeciesŸ 
Paramètres dÊinteractions 
binaires 
Liste des réactions : 
instantanément équilibrées 
et contrôlées par cinétique 
Renseignements au 
niveau de lÊopération 
 
Activités individuelles 
( vraii−γ ) 
Activités par le modèle 






vraiif −− φ  
Fugacité vapeur  
Fugacité liquide standard  
 
Constantes de lÊéquilibre 
entre phases (
th
vraiiK − ) 




















IzA βγ γ  2-79 
 
Ici, Aγ est la pente limitant de Debye-Huckel (0,509 à 25°C dans l'eau), B est une fonction 










zj est la charge de l'ion. La quantité a est un paramètre ajustable, mesuré en Angstrom qui 
correspond approximativement à la taille effective des ions hydratés (Tableau 2-6), et βij 
représente l'effet net des diverses forces binaires à courte portée (Van der Waals) entre les 
différents solutés moléculaires et ioniques. La sommation dans le second terme est la prise 
en charge de tous les pairs des solutés, en excluant les interactions entre les solutés et le 
solvant (l'eau). Concrètement, le premier terme de droite représente la contribution des 
forces électrostatiques à longue portée, le second terme représente les forces Van der 
Waals à courte portée.  
Ce modèle fonctionne raisonnablement bien après l'ajustement des données pour les 
solutions diluées, en revanche pour les solutions concentrées d'électrolytes faibles (>10M), 
la corrélation de Pitzer et Mayorga (1973) est mieux adaptée. Néanmoins, le modèle 
Deshmukh-Mather utilise la théorie étendue de Debye-Huckel, puisquÊil représente bien le 
comportement des solutions à faible force ionique. LÊobjectif de Deshmukh-Mather est de 
fournir un modèle entièrement régressé qui peut être étendu à des systèmes mixtes 
dÊalcanolamines. L'approche du Guggenheim et de Stokes permet de le faire en utilisant 
juste les paramètres des amines individuelles. L'utilisation de la corrélation de Pitzer 
nécessite un nombre ingérable de paramètres supplémentaires. 




















































)ln(  2-81 
 
Le modèle est valable pour des températures 0 à 200°C, des pressions 100 mbar à 50 bar 
et des concentrations 0 à 10 en molalité (nombre de moles par kg dÊeau) pour les espèces se 
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Tableau 2-6 : taille ionique effective (a), Butler (1964) 









Carbamate de  
          MEA 4,5 
          DEA 6,0 
          DGA 6,0 
 
 
2.3.5 Coefficients de diffusion  
2.3.5.1 Diffusivité de CO2 dans l’amine  
Le coefficient de diffusion du CO2 dans la solution dÊamine est déterminé par le biais de 






















Les diffusivités dans lÊeau sont estimées grâce à la forme modifiée de lÊéquation Stokes-
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Avec, iD  en 
12
.
−scm , iµ  en sPa.10 3− et T en K. 
Les constantes ai et bi se trouvent sur le tableau suivant pour le CO2 et le N2O : 
Tableau 2-7 : paramètres du calcul des diffusivités dans lÊeau pure 
Paramètre CO2 N2O 
ai 1,035 1,034 
bi 
101035,5 −×  101017,5 −×  
 
La diffusivité de N2O dans la solution dÊamine est déterminée par Tamimi et al. (1994b) 
pour différentes compositions dÊamine. Le Tableau 2-8 regroupent les valeurs de diffusivité 
de N2O dans la solution aqueuse de la diéthanolamine (DEA) pour différentes températures 
et différentes charges en amine. 
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Tableau 2-8 : diffusivité de N2O dans la solution aqueuse de Diethanolamine  
D/10-5 cm2.s-1 
T (K) 
10%wt. 20%wt. 30%wt. 
293,15 1,23 0,957 0,569 
298,15 1,31 0,984 0,693 
303,15 1,51 1,186 0,780 
313,15 1,71 1,57 1,17 
333,15 2,91 2,40 1,88 
353,15 3,95 3,48 2,88 
368,15 4,23 3,73 3,44 
 
2.3.5.2 Diffusivité de l’amine dans sa solution aqueuse 
Rowley et al. (1998) propose lÊéquation 2-84 pour estimer la diffusivité de lÊamine dans la 
solution aqueuse dÊamine en fonction de sa concentration. Les constates de corrélation se 
trouvent dans le Tableau 2-9. 
2
min2min10min .. eaeasolutionea wdwddD ++=−  2-84 
 




d0 d1 d2 d0 d1 d2 
289 7,951 -15.8 10.72 7.429 -16.2 15.26 
323 14,004 -19.3 3.66 13.351 -26.5 21.47 
348 21,021 -29.8 13.9 19.807 -30.7 17.78 
373 28,167 -27.3 - 25.767 -23.3 - 
 
2.3.5.3 Diffusivité de l’H2S dans l’amine 





















×=  2-85 
 
Avec, DH2S-amine en m
2.s-1, T en K, Mamine (moyen) en g.mol
-1, eaminµ (moyenne) en Pa.s-1, 
SHv 2  le volume molaire en cm
3.mol-1 et ϕ~  le facteur dÊassociation du solvant (2,6 pour les 
solutions aqueuses). 
La diffusivité dÊH2S dans lÊeau pure est calculée comme celle de CO2 par une approche du 
type Stokes-Einstein (Rinker et al., 1997) : 















2.3.5.4 Diffusivité des ions en solutions aqueuses d’amines  
Les ions sont présents en grandes quantités, au niveau de lÊinterface gaz-liquide. La 
diffusion des espèces ioniques depuis lÊinterface constitue lÊétape limitant du transfert de 
matière.  
De manière générale, les concentrations de H+, CO3
=, OH- sont suffisamment faibles pour 
que leurs diffusion nÊintervienne pas dans lÊétape limitant du transfert de matière. Leur 
diffusivité peut donc être fixée à 10-9 m2.s-1 sans aucune incidence sur les calculs.  
Les ions majoritairement présents dans la solution sont les ions bicarbonates (HCO3
-), le 
R2NCOO- et lÊamine protonée (MDEAH+, DEAH+). Les mesures expérimentales effectuées 
par Rowley et al. (1998) sur la diffusivité des espèces ioniques DEAH+, R2NCOO
- et HCO3
- 
dans la DEA sont regroupées dans le Tableau 2-10. 
Tableau 2-10 : coefficients de diffusion des ions DEAH+, HCO3
- et R2NCOO- 
D/10-10 m2.s-1 
%wt DEA 
T = 298K T = 318K 
20 1,56±0,06 4,50±0,05 
35 0,41±0,05 1,97±0,04 
50 0,39±0,05 0,39±0,04 
 
2.3.5.5 Diffusivités moléculaires en gaz 
En gaz, les diffusivités sont calculées par la méthode Fuller (Reid et al., 1977). Le domaine 
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Où, iVˆ  est le volume atomique et Mij la masse molaire moyenne, donnée par lÊéquation 
2-92. Dij est exprimé en cm












2.3.5.6 Conductivité thermique 
Pour le calcul de la conductivité thermique de solutions aqueuses dÊélectrolytes, Jamieson 
et Tudhope (1964) recommandent lÊusage dÊune équation proposée par Vargaftik et OsÊminin 
(1989). A 293K la formulation est la suivante : 
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Avec, λm conductivité thermique du mélange à 293K (W.m-1.K-1), λw conductivité thermique 
de lÊeau à 293K (W.m-1.K-1), Ci concentration de lÊélectrolyte (mol.L
-1), et σi coefficient 
caractéristique de chaque ion. 
Pour obtenir la conductivité thermique à dÊautres températures, la formulation suivante peut 
être utilisée : 
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2.3.6 Calcul des Enthalpies  
Les enthalpies sont décrites grâce à une approche hétérogène. Pour chacun des 
constituants, la référence est la valeur de lÊenthalpie standard de formation à 25°C de ce 
constituant : 
H* = γHf
*, gaz parfait, 25°C, 1 atm 
 
2.3.6.1 Enthalpie gaz 
LÊenthalpie dÊun mélange gazeux est calculée à partir de l'enthalpie du fluide à lÊétat gaz 




** )(),(),,( −+=  2-91 
 
H*G(T,y) est lÊenthalpie du mélange gazeux à lÊétat gaz parfait. Pour un mélange de n 
constituants, elle est calculée en pondérant les enthalpies des constituants purs à lÊétat gaz 
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Pour un mélange à lÊétat gaz parfait, il n'y a pas de chaleur de mélange. Le terme (HG-
H*G)T,P,y est la correction d'enthalpie (enthalpie molaire résiduelle) d'un fluide de composition 
y à la température T et la pression P, par rapport à l'enthalpie du gaz à lÊétat gaz parfait 
H*G(T,y) à la même température et composition. Cette correction est obtenue à partir de  
lÊéquation dÊétat (Peng Robinson pour le système DEA-CO2-H2O).  
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2.3.6.2 Enthalpie liquide 















Dans cette équation, le premier terme est l'enthalpie du mélange liquide idéal. Le 
deuxième terme est l'enthalpie d'excès ou lÊenthalpie de mélange. LÊenthalpie état standard 
dÊune solution aqueuse dÊélectrolytes devra être calculée à partir de lÊéquation dÊétat de 
Helgeson (annexe G). La méthode Helgeson (Shock et al., 1989; Shock et Helgeson, 1988) 
est basée sur la configuration ÿ espèces vraies Ÿ tenant compte lÊensemble des espèces 
ioniques et moléculaires de la solution. Le HL est ainsi exprimé par rapport au nombre des 
moles dÊune espèce vraie : J.molespèce-vraie
-1.  
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Le modèle de non-équilibre est un compromis intéressant entre un modèle dÊéquilibre et 
une modélisation idéale (mise en équation simultanée des équations de la quantité de 
mouvement et de celles du transfert). LÊapproche du modèle de non-équilibre retenue se 
base sur un modèle de transfert pour décrire le transfert dans les zones diffusionnelles. 
La théorie de double-film a été adoptée en raison de sa simplicité pour décrire 
l'hydrodynamique de contact entre les phases. La théorie suppose deux films diffusionnels 
stagnants, dont l'épaisseur est estimable pour un mélange binaire comme étant le rapport 
entre la diffusivité et le coefficient du transfert de matière. Pour un mélange multiconstituant, 
une moyenne des épaisseurs des binaires du mélange a été retenue. 
Nous adoptons les équations généralisées de Maxwell-Stefan associées au modèle du 
double-film pour décrire le transfert de matière dans le film. Cette approche est 
généralement utilisée en raison de sa capacité pour la modélisation fine des interactions 
multiconstituantes, des forces électrostatiques dues à la présence des ions, et de la non 
idéalité des phases lors de la diffusion.  
Le modèle utilise plus précisément les équations généralisées de Maxwell-Stefan pour la 
description du transfert de matière dans le film gaz et les équations de Nernst-Planck pour la 
description du transfert de matière dans le film liquide. LÊutilisation des équations de Nernst-
Planck selon le film liquide est due au manque de certaines propriétés physico-chimiques 
concernant les ions telles que les diffusivités binaire ioniques. Au cas où ces données sont 
fournies, le modèle peut prendre en compte les équations généralisées de Maxwell-Stefan 
pour le film liquide. 
Le schéma complet réactionnel est pris en compte. Il nÊy a donc aucune hypothèse 
restrictive concernant les réactions chimiques mises en jeu. La localisation des réactions 
chimiques a également une influence importante sur la fiabilité des résultants de modèle. 
Une absorption efficace nécessite normalement des réactions chimiques relativement 
rapides dans la zone diffusionnelle de film. Selon notre approche de modélisation, les 
réactions chimiques sont décrites aussi bien dans le film diffusionnelle liquide et dans la 
phase parfaitement agitée liquide. Les réactions chimiques peuvent être à lÊéquilibre 
instantané ou contrôlées par cinétique.  
LÊécriture du schéma réactionnel complet et des conditions dÊéquilibre chimique 
correspondantes, au même niveau que les équations généralisées de Maxwell-Stefan dont la 
nature est fortement non-linéaire, engendre une difficulté lors de la résolution numérique du 
système. Malgré cela, le modèle présent garde sa forme généralisée. Ces propos sont 
présentés dans le chapitre des méthodes de résolution numérique (chapitre 3). 
Le transfert thermique est modélisé dans la zone diffusionnelle, même si cette zone 
présente un faible profil de température. Ici, le flux thermique global intègre les flux 
énergétiques de la conduction et de la convection. 
Dans une solution électrolytique, en raison des dissociations instantanées dans la phase 
aqueuse, certaines espèces ioniques se forment dans le liquide et restent toujours 
emprisonnés dans cette phase. Or, le modèle est conçu avec un nombre différent dÊespèces 
en chaque phase.  
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Le modèle sera évalué d'abord pour un cas non-électrolytique (estérification du méthanol) 
selon le chapitre de la validation du modèle (c.f. 5.1). Il sera ensuite appliqué à l'absorption 
réactive multiconstituant électrolytique pour le captage des gaz-acides par les alcanolamines 
(c.f. 5.2.  
Les paramètres hydrodynamiques du modèle, c'est-à-dire l'épaisseur des films, la surface 
d'échange et le volume de rétention ont été évalués pour le garnissage vrac les anneaux 
Raschigs en verre. Les coefficients du transfert de matière sont calculés par des corrélations 
expérimentales et sont utilisés pour évaluer l'épaisseur des films. Pour les diamètres de 
garnissage inférieurs à 15mm, la constante de corrélation a été modifiée de façon à s'ajuster 
au mieux aux points expérimentaux.  
Pour tenir compte des interactions multiconstituants, la thermodynamique doit être décrite 
en "espèces vraies". Le modèle "SourWater True-Species" en "espèces vraies" a été donc 
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La modélisation de la colonne dÊabsorption réactive multiconstituants, avec le modèle de 
transfert, engendre des systèmes algébro-différentiels fortement non-linéaires. La résolution 
numérique est généralement nécessaire faute de lÊexistence de solutions analytiques.  
La théorie de la résolution numérique des équations différentielles ordinaires (EDO) a été 
développée depuis longtemps. A l'heure actuelle, le développement de logiciels a permis de 
mettre en ﬂuvre des méthodes de résolution robustes pour une grande variété de 
problèmes.  
La théorie des équations différentielles et algébriques (EDA) a été étudiée par de nombreux 
auteurs, mais elle est plus particulièrement développée par Ascher et Petzold (1998). 
Concernant la résolution numérique des EDAs, un certain nombre de difficultés sont toujours 
discutées : la forte non-linéarité des équations, lÊindex de différentiation élevé, lÊinstabilité des 
variables, lÊimportance de lÊinitialisation, et le traitement des équations raides. 
Ce chapitre est consacré à décrire les différentes méthodes de résolution numérique, 
suivant la nature des systèmes d'équations. Les difficultés numériques observées sont 
minutieusement reportées et les solutions appropriées sont proposées.  
Dans un premier temps la structure des équations du modèle de non-équilibre est décrite. 
Elle engendre une structure à deux niveaux : modèle de colonne et modèle du film 
diffusionnel. 
Dans un deuxième temps, la résolution du système dÊéquations du modèle du film 
diffusionnel est discutée. Les différentes approches de lÊintégration numérique sont ainsi 
comparées. La méthode de Gear (1971) pour la résolution du modèle du film gaz, et la 
discrétisation du film liquide par des différences finies rétrogrades, sont choisis. 
Ensuite la résolution numérique du modèle de colonne est étudiée. LÊapproche de la 
discrétisation de colonne par des différences finies décentrées et les méthodes de résolution  
appropriées sont pertinemment discutées.  
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3.1 Structure des équations du modèle de 
non-équilibre 
Le chapitre 2 explore le modèle de non-équilibre adapté à lÊabsorption réactive 
multiconstituants dans des milieux électrolytiques. Le modèle est accompagné dÊun modèle 
de transfert pour décrire le transfert dans la zone de diffusion. Par conséquent, le modèle 
global engendre une structure à deux niveaux (Figure 3-1) : 
 Modèle de colonne (c.f. 2.1.1) 
















Figure 3-1 : structure du modèle 
 
Le modèle de colonne engendre un système dÊéquations différentielles et algébriques 
(EDA) avec les conditions limites en tête et en pied de la colonne (c.f. 2.1.1). Le modèle du 
film diffusionnel engendre aussi un système dÊéquations différentielles ordinaires à valeur 
initiale et des équations algébriques (EDA) (c.f. 2.1.2).  
LÊintégration des équations du modèle du film diffusionnel sur lÊépaisseur des films, établit 
les profils des compositions, des densités de flux et de la température dans le film. De 
même, lÊintégration des équations du modèle colonne sur lÊaxe vertical dÊécoulement du bulk 
(z), matérialise le transfert global au niveau de colonne. 
A chaque élément de la colonne (dz), le modèle du film diffusionnel et celui de colonne sont 
liés par lÊintermédiaire des conditions aux extrémités : à lÊinterface liquide-gaz (zÊ=0) et aux 
épaisseurs des films (zÊ=δL et zÊ=-δG). 
En régime permanent, le modèle du film diffusionnel possède une seule variable 
indépendante zÊ qui caractérise lÊaxe horizontal de diffusion. Le système EDA du modèle du 
film est donc la combinaison dÊun ensemble des équations différentielles ordinaires, 
accompagné des équations algébriques dÊéquilibre chimique. Ce système est résolu comme 
étant la combinaison dÊun système dÊéquations différentielles ordinaires à valeur initiale, et 
des équations algébriques. 
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De cette manière, le modèle du film diffusionnel prend les propriétés dÊinterface en z’=0 
(TI,xiI,NiLI,ELI) comme étant les valeurs initiales, et calcule des variables en zÊ=δL et zÊ=-δG. 
Ces valeurs issues du modèle film à lÊépaisseur du film, seront utilisées dans les équations 












































            
 






































            
3.2 Système algébro-différentiel du modèle 
du film diffusionnel 
Le système dÊéquations du modèle du film diffusionnel est exploré dÊaprès la section 2.1.2. 
La résolution dÊun tel système consiste à résoudre un ensemble dÊéquations différentielles et 
algébriques décrivant le transfert de matière et de chaleur en présence des réactions 
chimiques dans le film diffusionnel.  
Quant au modèle du film diffusionnel, on cherche plus particulièrement à résoudre un 
système EDA semi explicite à valeur initiale (c.f. 2.1.2.4). Le système se décompose à un 




























Avec les points initiaux : 
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( ) 21:)'(),'(,' 02010 mm RRRzYzYz ××∈  3-2 
 
)'(1 zY , est le vecteur comportant m1 variables différentielles dont leur différentiation existe 
dans le système dÊéquations (TI,xiI,NiLI,ELI); )'(2 zY , le vecteur comportant m2 variables 
algébriques dont leur différentiation nÊexiste pas dans le système dÊéquation χk
f 
; ')'(1 zzY ∂∂ , 
le vecteur de m1 termes différentiels, et g un système de m2 équations algébriques. 
zÊ représente lÊaxe de la diffusion. Concernant lÊéquation 3-2, z'0 représente la variable 
indépendante du système à sa valeur initiale (zÊ=0); )'( 01 zY  et )'( 02 zY  sont des vecteurs des 
variables dépendantes à lÊinterface des phases (zÊ=0). 
Nous avons ainsi selon la phase réactive (phase liquide) 2ncL+2+nre variables dépendantes 
(TLf,xif,NiLf,ELf,χkf), 2ncL+2 équations différentielles et nre équations algébriques dÊéquilibre 














 sont des variables dépendantes indirectement liées aux équilibres chimiques. Leur 
différentiation par rapport à zÊ ne se trouve pas dans le système dÊéquation.  
3.2.1 Stratégie de résolution 
Deux stratégies existent pour résoudre un système EDA. La première consiste à 
décomposer un EDA en un système dÊéquations différentielles ordinaires (EDO) et un 
système dÊéquations algébriques (EA), et à les résoudre séparément. Cette approche nÊest 
possible que pour un EDA ayant un index de différentiation égal à 1. La seconde consiste à 
résoudre le système EDA de manière globale en tant que système dÊéquations différentielles 
et algébriques (EDA).  
Les méthodes de résolution se distinguent par des approches dÊintégration numérique 
différentes. Certaines, telles que la méthode dÊEuler, sont basées sur une intégration à pas 
séparés. D'autres, telles que la méthode de Gear (1971), se basent sur une intégration à pas 
liés. La différence consiste dans la manière dont la valeur de fonction à un pas i est calculée à 
partir de sa valeur aux pas voisins. La section 3.2.1.1 exprime ces deux approches 
dÊintégration. Pour promouvoir la précision dÊintégration, nous nous basons sur une 
intégration à pas liés.  
Les méthodes de résolution se distinguent également par lÊordre dÊintégration choisi ce qui 
est équivalent au nombre de points voisins intervenus pour le calcul de fonction à un pas i.  
Un exemple des méthodes à pas liés sont des méthodes dites BDF (Backward diffentiation 
formula). BDF utilise un nombre variable de points venant des étapes précédents pour 
calculer la valeur de fonction à une étape actuelle (c.f. 3.2.1.2). En raison de leur stabilité, ils 
sont de bons candidats pour résoudre les EDAs. Gear (1971) propose pour la première fois 
l'utilisation des méthodes BDF pour des problèmes EDA. 
Brenan et al. (1989) ont étudiés plusieurs codes de calcul. Ils se focalisent surtout sur le 
code DASSL utilisant des méthodes BDF avec taille de pas variable et un ordre supérieur à 5. 
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Le calcul par différences finies est la lacune du code. Les auteurs font état de soucis 
dÊinitialisation et de discontinuité.  
Gear (1971) propose un algorithme du type prédicteur-correcteur basé sur la différentiation 
rétrograde en associant une politique dÊintégration à pas et à ordre variable. Hindmarsh et 
Stepleman (1983) développent aussi le code LSODI pour le calcul des systèmes EDA. 
LÊalgorithme applique la méthode de résolution de Gear suivant une approche globale 
(traitement simultané des équations différentielles et algébriques). Ce code est utilisé par 
Albet (1992) pour la simulation rigoureuse de colonnes de rectification discontinues 
multiconstituants. Il sÊagit d'une méthode d'intégration numérique pour le traitement des 
systèmes algébro-différentiels (méthode de Gear) dans le contexte des systèmes 
discontinus. Les problèmes numériques dus à la gestion des discontinuités et aux politiques 
de démarrage sont traités. 
Rascol et al. (1998) utilisent le même code pour la simulation de lÊabsorption réactive. 
Néanmoins, cette approche pose des problèmes de solvabilité pour certains systèmes 
notamment des EDA ayant des index de différentiation supérieurs ou égaux à 3. Cet index ne 
traduit pas une erreur ou un manque de pratique lors de lÊécriture du modèle. Il correspond 
en effet au nombre de fois quÊil faut différencier le système algébrique, pour le transformer 
en un système des EDO pures. 
La section 3.2.1.4 démontre que le modèle du film diffusionnel liquide dans le cadre de 
cette thèse, engendre un système EDA dÊindex 3. Le traitement direct des EDA dÊindex 3 est 
considéré comme périlleux. Une solution repose sur la substitution des variables 
dÊavancement (χfk) permettant de réduire lÊindex de différentiation du système EDA du film 
diffusionnel de 3 à 2. Le paragraphe 3.2.1.5 explore cette procédure de réduction dÊindex.  
En raison dÊindex élevé du modèle du film diffusionnel, son intégration par un intégrateur 
basé sur la méthode de Gear est délicate. Malgré la réduction de lÊindex du système EDA de 
3 à 2 par la substitution des avancements (χkf), lÊintégrateur semble ne pas être efficace. 
CÊest pourquoi nous avons opté pour la discrétisation du film liquide, tout en étant conscients 
des inconvénients de cette approche.  
Pagani et al. (2001) suggèrent dÊapproximer par différences finies les termes différentiels et 
de se ramener à un système algébrique. Le problème est que cette discrétisation aboutit à 
un système de grande taille. De plus, il paraît difficile de choisir la taille de maillage du film 
liquide pour sÊassurer de résultats précis. 
Contrairement à la phase liquide, nous avons utilisé lÊintégrateur LSODI (Hindmarsh et 
Stepleman, 1983) pour résoudre le modèle du film gaz. En absence de réactions chimiques 
dans la phase gaz, le système dÊéquation devient un système dÊéquations différentielles 
ordinaires et la résolution par la méthode de Gear est stable. 
 
3.2.1.1 Intégration numérique 
Méthodes à pas séparés 
Les méthodes telles quÊEuler et Runge-Kutta utilisent une stratégie dÊintégration à pas 
séparés. Prenons un système différentiel dy/dx=f(y,x), et supposons un intervalle 
d'intégration [a,b] subdivisé en N sous-intervalles de longueur égale h=(b-a)/N délimités par 
les points de subdivision xn=a+n.h (n=0,N-1). Pour chaque abscisse xn, on calcule une valeur 
approchée yn. Pour cela, on considère la tangente en (xn,yn) à la courbe intégrale passant par 
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ce point. La valeur de yn+1 est l'ordonnée du point de cette droite dÊabscisse xn+1. On 
applique donc : 
( )nnnn yxyhyy ,'1 ⋅+=+           )1,0( −= Nn  3-3 
 
Méthodes à pas liés 
Les méthodes telles quÊEuler implicite, Nystrom et Adams-Bashford-Moulton utilisent une 
stratégie dÊintégration à pas liés. Prenons un système différentiel dy/dx=f(y,x) et supposons 
un intervalle d'intégration [a,b] subdivisé en N sous-intervalles de longueur égale h=(b-a)/N. 
Pour chaque abscisse xn, on calcule une valeur approchée yn. Pour cela on considère la 
tangente yÊ(xn,yn) passant par le point (xn-1,yn-1). La valeur de yn+1 est lÊordonnée du point de 
cette droite dÊabscisse xn+1. On applique donc pour le calcul du premier point une méthode à 
pas liés, ensuite : 
( )nnnn yxyhyy ,'211 ⋅⋅+= −+           )1,1( −= Nn  3-4 
3.2.1.2 Méthodes BDF (Backward Diffentiation Formula) 
Les méthodes BDF (Backward diffentiation formula) sont un groupe des méthodes à pas 
liés. La méthode utilise un nombre variable de points, lié à lÊordre de la méthode, venant des 
étapes précédents pour calculer la valeur de fonction à une étape actuelle.  
En raison de leur stabilité, ils sont de bons candidats pour résoudre les EDAs. Gear (1971) 
propose pour la première fois l'utilisation des méthodes BDF pour des problèmes EDA. 
AujourdÊhui les méthodes BDF sont largement utilisées dans les codes informatiques qui 
résolvent EDO et EDA, comme le code LSODI (Hindmarsh et Stepleman, 1983).  
LÊapplication de la méthode BDF pour un problème EDA totalement implicite type 

















Où, h est le pas, β  le paramètre de lÊordre dÊintégration et αi les coefficients concernant 
les nombres des pas utilisés. kˆ  est lÊordre de la méthode dÊintégration et il indique le nombre 
des pas rétrogrades utilisés. 
Brenan et al. (1989) étudient un problème EDA semi explicite dÊindex 1, dÊindex 2 et dÊindex 
3 (forme de Hessenberg). Ils reportent une bonne stabilité de résolution (comme EDO) 
suivant une approche BDF à pas liés, pour le problème dÊindex 1. Pour les problèmes dÊindex 
supérieur, une bonne initialisation est nécessaire.  
3.2.1.3 Méthode de Gear 
Gear (1971) propose une méthode de résolution globale à pas et à ordre variables. La 
méthode est basée sur une différentiation rétrograde (BFD méthodes). Le système 
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Où, x est la variable indépendante, Y  le vecteur des variables dépendantes et p  le vecteur 
des paramètres du système.  
CÊest une méthode du type prédicteur-correcteur. Suivant un schéma explicit, la phase de 
prédiction permet dÊinitialiser la phase de correction. Le terme prédicteur est donné par 












Où, h est le pas et β  le paramètre dépendant de lÊordre de la méthode. ψ  est une fonction 
linéaire dont les coefficients dépendent de lÊordre de la méthode. Pour un ordre kˆ  de la 




















Le correcteur est en effet la fonction résiduelle de lÊéquation 3-6, en substituant le terme de 







La méthode de Gear est une méthode à pas et à ordre variable. Plus on utilise des valeurs 
de passé au moment dÊintégration, plus lÊordre de la méthode est élevé. Le système 
dÊéquation non-linéaire et algébrique est ensuite résolu par la méthode de Newton-Raphson. 
 
3.2.1.4 Index de différentiation  
LÊindex de différentiation dÊun système dÊéquation différentielles et algébriques (EDA) 
correspond au nombre des différentiations nécessaires pour transformer un EDA en un 
système dÊéquations différentielles ordinaires ou partielles pures (EDO ou EDP). 
Quant au modèle du film diffusionnel, cet index est déterminé en différenciant les 
équations dÊéquilibre chimique (EQ. 2-28) jusquÊà ce que les termes '/ zfk ∂∂χ  apparaissent. 
Ici, la démonstration est basée sur une seule équation dÊéquilibre chimique 0),,'( =fLf xTzg  
et une seule variable dÊavancement χk
f
. Elle peut être facilement généralisée pour un 
système réactionnel multiple.  
Les étapes de différentiations sont explorées par la suite. LÊobjectif est de faire apparaître la 
différentiation de χk
f
 par rapport à la variable indépendante zÊ. Pour simplifier la 
représentation, certains termes sont écrits sous forme vectorielle.  
La première différentiation par rapport à la variable indépendante (zÊ) est donnée par 
lÊexpression 3-10. 































































Grâce à la première différentiation, une nouvelle variable dépendante apparait, mais 
f
kχ  
reste toujours invisible. Il faut par conséquent une deuxième différentiation de g par rapport à 




















































































χ  3-11 
 
Désormais, la variable dÊavancement )( fχ  est visible, mais sa différentiation par rapport à 


































































































χ  3-12 
 
Après trois différentiations de g (conditions dÊéquilibre chimique) par rapport à zÊ, la 
différentielle de 
fχ  par rapport à zÊ apparaît. 
3.2.1.5 Réduction d’index 
Rascol (1997) différentie deux fois lÊéquation dÊéquilibre chimique par rapport à zÊ. Cela 
permet de réduire lÊindex dÊEDA du modèle du film diffusionnel de 3 à 1. Cette approche 
garantit une meilleure stabilité et efficacité de la résolution numérique. LÊinconvénient de 
cette méthode réside sur lÊaugmentation du nombre des équations et par conséquent du 
nombre des variables. Plusieurs variables indicatrices uk sont ainsi à définir dont la condition 
initiale est : 














Concernant le modèle du film diffusionnel, une autre solution pour réduire lÊindex de 
différentiation du système repose sur la substitution des variables dÊavancement χk
f
. Ces 
variables sont dépendantes et leur différentiation par rapport à la variable indépendante du 
système (zÊ) ne se trouve pas dans le système dÊéquation. La substitution permet de réduire 
lÊindex de différentiation du système EDA de 3 à 2 
Chang et Rochelle (1982) appliquent cette substitution au cas simple dÊun réactif A en 
équilibre avec deux produits B et C. Nous présentons ici lÊapplication de cette substitution au 
cas général de ncL constituants en présences de nrc+nre réactions chimiques (nre réactions 
instantanément équilibrées et nrc réactions contrôlées par cinétique).  
La substitution est effectuée grâce aux équations du bilan matière partiel dans le film 


































































































































































































































































Ainsi, les avancements des réactions à lÊéquilibre instantané deviennent explicites et sont 
substitués dans les autres équations. Les constantes ai,j et bi,j sont à déterminées par la 
méthode de pivot. Les ncL équations du bilan matière partiel sont réduites aux ncL-nre 
combinaisons linéaires de 
Lf
iN∇  et de ri.  
3.2.2 Modèle du film liquide discrétisé 
LÊapproche de la réduction dÊindex (c.f. 3.2.1.5) nÊest pas retenue. Le film liquide est 
discrétisé par des différences finies. Les conditions dÊéquilibre chimiques sont écrites sous  
la forme logarithmique dans le but dÊobtenir une structure linéaire (EQ. 3-28). 
Chapitre 3 – Méthodes de Résolution Numérique                  
 
 104 
La discrétisation du film liquide par des différences finies transforme le système EDA en un 
système algébrique de grande taille dont la résolution sÊeffectue par une méthode du type 
Newton. Le film est discrétisé en np pas ou bien en np cellules parfaitement agitées (Figure 























































Figure 3-2 : schéma du film liquide discrétisé 
Les équations du modèle film sont ainsi discrétisées par différences finies décentrées aval 
(sens dÊécoulement : de gaz à liquide). Pour une section type ],1[ npJ ∈ , nous avons : 
 































Ji NN 1,, −=            ),1( Gnci =  3-18 
 
Transfert de matière multiconstituant (Maxwell-Stefan) 
 
Phase liquide (concentrée) 














































































               
3-19 
Phase liquide (diluée) 
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0  3-22 
 

































            ),1( Gnci =  3-23 
 
Transfert thermique  










































































λ  3-25 
 






J EE 1−=  3-26 





J EE 1−=  3-27 
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Jiikk aK ν  ),1( nrek =  3-28 
 
Le système algébro-difféntiel du film diffusionnel devient donc un système algébrique non-
linéaire dont la taille dépend du nombre de pas de discrétisation. Le Tableau 3-1 montre les 
variables du modèle du film liquide. Le système comporte le même nombre dÊéquations et 
de variables. 
Tableau 3-1 : variables du modèle du film liquide 
Variables  
dépendantes Description Nombre  
f
Jix ,  fraction molaire  Lncnp ×  
Lf
JiN ,  Densité de flux molaire liquide Lncnp ×  
f
Jk ,χ  Avancement des réactions à lÊéquilibre instantané  nrenp ×  
Lf
JT  Température liquide np  
Lf
JE  Densité de flux énergétique  np  
  Total = )22( ++× nrencnp L  
3.2.2.1 Matrice jacobienne 
Le modèle film discrétisé engendre un système algébrique non-linéaire. Une méthode de 
Newton-Raphson est mise en ﬂuvre pour le résoudre. LÊapproximation de la matrice 
jacobienne par des dérivées analytiques est lÊétape primordiale de la résolution numérique 
dans le but dÊatteindre une meilleure précision et un meilleur gain de temps de calcul. 
Suivant la discrétisation par différences finies décentrées, le système dÊéquations lié au pas 
J dépend exclusivement des variables du pas J-1 et J. Ainsi, un arrangement judicieux des 
fonctions et des variables confère à la matrice une structure bidiagonale bloc (Figure 3-3). 
La structure des blocs diagonaux [B]J ainsi que les blocs sous-diagonaux [A]J est illustrée 
respectivement en annexe D. Cette structure comportant de nombreux termes nuls est 
appelée structure matrice creuse.  
La structure creuse est exploitée à chaque itération pour lÊinversion du système lors de la 
résolution numérique par la méthode de Newton-Raphson. 












Figure 3-3 : matrice jacobienne bidiagonale du modèle du film liquide discrétisé 
 
Concernant la résolution numérique du système algébrique, le critère dÊarrêt consiste 
généralement à poursuivre les itérations jusquÊà ce que la valeur absolue des fonctions 
résiduelles )( Rf  soit suffisamment petite (EQ. 3-29). Pour le modèle du film diffusionnel, le 







R jf  3-29 
 
Mais il faut aussi prendre des précautions vis-à-vis du nombre maximal dÊitération. En raison 
dÊun calcul de dérivée plus ou moins erroné, la convergence peut être très lente dans 
certains cas. DÊoù lÊidée dÊimplémenter un test de non-évolution des fonctions résiduelles de 
lÊitération n-1 à lÊitération n, comme étant le test dÊarrêt (EQ. 3-30). Ici, ε~ est fixé à 1.0E-5. 


































3.2.2.2 Initialisation des variables 
La température, les densités de flux énergétique et molaire à lÊensemble des pas de 
discrétisation sont initialisées par leur valeur de lÊinterface (EQs. 3-31 à 3-33). Les 
avancements des réactions à lÊéquilibre instantané sont pris initialement nuls (EQ. 3-34).  
ILf




Ji NN =,          ),1( npJ = , ),1( Lnci =  3-32 
LILf
J EE =          ),1( npJ =  3-33 







kJχ          ),1( npJ = , ),1( nrek =  3-34 
 
Les fractions molaires sont initialisées de façon à satisfaire les réactions à lÊéquilibre 
instantané. Ceci mène à résoudre un système non-linéaire dÊéquations identique à celui dÊun 
réacteur agité continu monophasique liquide. Les équations 3-35 à 3-37 sont donc résolues 
par une méthode de Newton. 
 















0 0''.~~ χυ              ),1( Lnci = , ),1( npJ =  3-35 

























JF  le débit molaire total fictif à lÊentrée du réacteur, JF
~
 est le débit molaire 
total en sortie après avoir subi les réactions chimiques à lÊéquilibre instantané (3-36). Les 
fractions molaires et les activités correspondantes en sortie du réacteur (xfi,J) satisfont ainsi 
les conditions dÊéquilibre chimique. Le système comporte np.(ncL+nre+1) équations et 







3.2.2.3 Stabilité des variables 
La résolution dÊun problème EDA fortement non-linéaire, provoque souvent l'instabilité 
selon certaines variables. Une variable instable est comme une balle sur le sommet d'une 
colline raide. Un petit mouvement de cette balle peut lÊentrainer loin de la colline. LÊinstabilité 
dÊune variable risque de conduire à la dégradation de convergence et donc de l'intégration.  
Les fractions molaires liquides sont les variables les plus instables lorsque le système 
réactionnel contient des réactions chimiques à lÊéquilibre instantané. Ceci est dû à la forte 
non-linéarité des équations du système. 
Les conditions dÊéquilibre chimique sont écrites sous forme logarithmique (Ln) pour réduire 
la non-linéarité du système. Cela permet également d'avoir des inconnues et des équations 
d'ordre de grandeur comparables. Malgré, la résolution numérique ne semble pas dÊêtre 
suffisamment stable. Une raison probable est lÊétroitesse du domaine de convergence en 
présence des équations algébriques (Figure 3-4). Malgré la proximité des points dÊinitialisation 
A et B (Figure 3-4), lÊun (point B) conduit à la convergence alors que lÊautre (point A) conduit à 
la divergence. Ceci explique pourquoi une légère variation de certaines variables risque de 
conduire à la divergence. 













Figure 3-4 : représentation schématique dÊun domaine fin de convergence  
Certaines méthodes comme des méthodes de projection (Eich-Soellner et Führer, 1998), 
essaient de sÊaffranchir de cette instabilité en projetant les points de solution du système 
réduit sur le domaine défini par le système original. Cela permettra d'éviter la déviation par 
rapport aux solutions non-triviales, surtout quand il sÊagit des systèmes dÊéquations raides. 
Nous avons opté ainsi pour une projection itérative des fractions molaires sur les conditions 
dÊéquilibre chimique. Autrement-dit, les fractions molaires liquides sont corrigées 
périodiquement dans le but de mieux satisfaire les conditions dÊéquilibre chimique. La 
projection se fait en résolvant les équations 3-35 à 3-37, à chaque itération lors de la 
résolution par Newton-Raphson. Ceci augmente le temps de calcul mais améliore la stabilité 
de résolution. 
3.3 Système algébro-différentiel du modèle 
de colonne  
Le système dÊéquations du modèle de colonne est exploré dÊaprès le chapitre 2 (c.f. 
2.1.1.1). Quant au modèle de colonne, on cherche à résoudre un système EDA semi explicite 
dÊindex 2. Le système se décompose en un système dÊéquations différentielles ordinaires 
(EDO) et en une ou plusieurs contraintes algébriques.   
3.3.1 Stratégie de résolution 
Le modèle de colonne discrétisé utilise les valeurs issues du modèle du film diffusionnel à 
lÊépaisseur des films. Dans la colonne les conditions aux limites sont aux deux extrémités de 
colonne. La méthode de Gear nÊest pas appropriée à ce type des conditions aux limites. CÊest 
pourquoi nous avons opté pour une différenciation du système, tout en étant conscients des 
inconvénients de cette approche. 
Les équations du modèle colonne sont ainsi discrétisées par les différences finies 
décentrées amont par rapport au sens de circulation des fluides : gaz ascendant, liquide 
descendant. La discrétisation aboutit à un système algébrique non-linéaire de grande taille 
dont sa résolution se fera avec la méthode Newton-Raphson. 
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LÊinconvénient de la méthode de Newton repose sur sa procédure dÊinitialisation. Une 
solution initiale choisie au hasard peut entraîner un risque sur la convergence. Pour obtenir la 
solution, il faut une valeur initiale appartenant au domaine de convergence de la suite. 
3.3.2 Modèle de colonne discrétisée 
Une section type de colonne est identifiée par ],1[ nbJ ∈ , où nb désigne le nombre total 
des pas de discrétisation de la colonne. Ainsi, la hauteur de chaque section de colonne est 
calculée (Figure 3-5) : 
nb
h












Figure 3-5 : schéma de la colonne réactive discrétisée 
Les équations discrétisées sont reconstituées en annexe C. Le Tableau 2.2 montrent que 
pour chaque section de passage J, 2ncL+2ncG+2nre+5 équations du modèle de colonne sont 
saturées par 2ncL+2ncG+2nre+5 variables, ce qui génère un système algébrique de 
nb.(2ncL+2ncG+2nre+5) variables et de nb.(2ncL+2ncG+2nre+5) équations pour la totalité de 
colonne. Une méthode de Newton-Raphson est mise en ﬂuvre pour résoudre ce système. 
3.3.2.1 Matrice jacobienne 
LÊapproximation de la matrice jacobienne est principalement effectuée à partir des dérivées 
analytiques dans le but dÊatteindre un meilleur gain de temps de calcul. La matrice jacobienne 
du modèle de colonne discrétisée est du type tridiagonale blocs. Le système dÊéquations lié à 
la section J dépend exclusivement des variables des sections J-1, J et J+1 (Figure 3-3). La 
structure des blocs diagonaux [A]J , [B]J et [C]J est illustrée en annexe E. La structure creuse 
est toujours exploitée lors de la résolution du système linéaire à chaque itération de Newton-
Raphson dans le but de diminuer le temps de calcul. 












Figure 3-6 : matrice jacobienne tridiagonale du modèle de colonne discrétisé 
Concernant la résolution numérique du système algébrique, le critère dÊarrêt consiste 
généralement à poursuivre les itérations jusquÊà ce que la valeur absolue des fonctions 
résiduelles )( Rf  soit suffisamment petite (EQ. 3-39). Pour le modèle de colonne, le critère 







R jf  3-39 
3.3.2.2 Relaxation des variables sensibles du modèle 
Quant au modèle de colonne, deux séries des variables semblent être initialement 
instables : les fractions molaires du bulk liquide, et les flux molaires liquides interfaciaux. Pour 
sÊaffranchir de leur instabilité, les fractions molaires du bulk liquide, sont à la fois relaxées 
entre [0,1] et projetées sur les conditions dÊéquilibre chimique (c.f. 3.2.2.3).  
Les flux molaires liquides interfaciaux sont différents par rapport à ceux de la phase gaz en 
raison de la présence des réactions chimiques à lÊéquilibre instantané au niveau de lÊinterface 
des phases. Leurs valeurs sont donc imposées dÊêtre du même ordre de grandeur que le 
débit liquide de lÊétage en utilisant un facteur de relaxation (ω). LÊalgorithme est le suivant : 
si J
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3.3.2.3 Initialisation des variables 
La méthode de résolution étant sensible à lÊinitialisation, une procédure appropriée 
dÊinitialisation est optée. Tout dÊabord une estimation de la condition des sorties du procédé 
est effectuée, par le calcul dÊun flash gaz-liquide réactif en définissant un volume de rétention 
liquide appropriée. Ceci permet de faire une approximation préliminaire des ordres de 
grandeurs des débits, des compositions et des températures en sortie de la colonne. En 
termes dÊécriture de modèle, un flash gaz-liquide réactif est similaire dÊun système mixte 
contenant un séparateur gaz-liquide simple et un réacteur agité continue. 












J TTTT ===          ),1( nbJ =  3-40 
 
Avec, Ts
flash est la température du flash gaz-liquide réactif. 
 
Fractions molaires gaz 
Les compositions dans le bulk de la phase gaz sont initialisées à lÊensemble des pas de 
discrétisation de colonne grâce à une régression linéaire entre lÊentrée et la sortie de la 
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Avec, yi,s
flash, les fractions molaires gaz calculées par le flash gaz-liquide réactif. 
 
Fractions molaires liquides 
En phase liquide, les fractions molaires sont dÊabord initialisées par une régression linéaire 
entre lÊentrée et la sortie de la colonne (EQ. 3-42). Ces valeurs sont ensuite projetées sur les 
conditions dÊéquilibres chimiques en résolvant un système dÊéquations similaires à un 
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Où, xi,s
flash sont les fractions molaires liquides calculées par le flash gaz-liquide réactif. 
 
Débits gaz 
Le débit gaz en sortie de colonne est initialisé à partir du taux de vaporisation du flash gaz-
liquide réactif (EQ. 3-43). Les débits gaz dans la colonne sont ensuite initialisés par une 
régression linéaire entre lÊentrée et la sortie de la colonne (EQ. 3-44) 
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Où, τvap est le taux de vaporisation issu du flash gaz-liquide réactif.  
 
Débits liquides 
Une fois les débits gaz connus dans la colonne, les débits liquides peuvent être déterminés 
grâce aux bilans matières à chaque pas de discrétisation de colonne : 
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Flux molaires interfaciaux 
Les flux molaires interfaciaux liquides sont initialisés en établissant le bilan matière partiel 
dans la phase liquide à chaque pas de discrétisation de colonne : 
( )
( )    ),1(),1(                 )./(


































Où, ae,J et ε
L
J sont respectivement la surface dÊéchange en m2.m-3 et la rétention 
volumique en m3. Les flux molaires interfaciaux de gaz sont pris égaux à ceux de liquide pour 
les espèces qui transfèrent :  
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Flux thermiques interfaciaux 
Les flux thermiques interfaciaux liquides sont initialisés en établissant le bilan dÊénergie 
dans la phase liquide à chaque pas de discrétisation de colonne : 
( )
( )    )1(                  )./(
































Les flux thermiques interfaciaux gaz sont pris égaux à ceux liquides : 
   ),1(              nbJEE LIJGIJ ==  3-49 
 
Avancements 
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La difficulté la plus importante de la simulation dÊune colonne dÊabsorption réactive 
multiconstituants consiste à la résolution du modèle du film liquide réactif. Cela s'explique 
par le fait que le modèle engendre des EDAs dÊindex 3 fortement non-linéaires. Dans le cadre 
de cette thèse, lÊapproche de résolution retenue consiste à discrétiser le film liquide par les 
différences finies aval. Les pas de discrétisation sont uniformes.  
Une instabilité est initialement observée en raison de la forte non-linéarité des équations 
discrétisées. Il est possible de réduire la non-linéarité de certaines équations telle que les 
conditions dÊéquilibre chimiques par une écriture logarithmique (Ln). Cela améliore la 
résolution numérique mais ne suffit pas pour sÊaffranchir de lÊinstabilité de résolution.  
Afin dÊaméliorer la résolution numérique du film liquide discrétisé par la méthode de 
Newton-Raphson, deux astuces numériques sont retenues : 1- relaxation des variables, 2- 
projection itérative des fractions molaires sur les conditions dÊéquilibre chimique.  
La  méthode de relaxation consiste à introduire un facteur de relaxation qui impose aux 
variables de rester dans leur domaine de validité physique. La relaxation peut transformer une 
forme itérative non-convergente en une forme itérative convergente.  
La méthode de projection itérative permet dÊéviter la déviation des nouveaux points de 
calcul (sur le schéma dÊintégration) de la zone de solution des équations algébriques. Selon 
notre cas dÊétude, la projection consiste à satisfaire les conditions dÊéquilibre chimique à 
chaque itération avant de passer par Newton-Raphson. Il sÊagit pratiquement de résoudre un 
ensemble dÊéquations similaires à un réacteur agité continu monophasique supposant des 
réactions chimiques à lÊéquilibre instantané. LÊutilisation de la méthode de projection stabilise 
amplement le processus de résolution numérique du modèle du film liquide. 
Le modèle du film gaz consiste à un système EDO non-linéaire et sa résolution sÊest fait en 
utilisant la méthode de Gear à pas et à ordre variable dÊintégration. Le film gaz ne contient 
aucune réaction et sa résolution est stable.  
Le modèle de colonne est discrétisé par des différences finies décentrées et sa résolution 
sÊest effectuée par la méthode de Newton-Raphson. Le système dÊéquation est à la base 
EDA non-linéaire et demande comme le modèle du film liquide, dÊune relaxation et dÊune 
projection des variables instables : les fractions molaires liquides, et les densités de flux 
molaires liquides interfaciaux. Quant à la résolution des systèmes algébriques, la 
convergence est quadratique une fois proche de la zone de solution non-triviale.  
LÊinconvénient des méthodes du type Newton repose sur sa procédure dÊinitialisation. Une 
solution initiale choisie au hasard peut entraîner un risque de non convergence. Ce domaine 
nÊest pas forcément un intervalle fermé. Par ailleurs, si lÊéquation à résoudre est fortement 
non-linéaire il peut sÊavérer que les domaines de convergence associés aux différentes 
racines de lÊéquation soient imbriqués les uns dans les autres. 
Le calcul du dérivé est lié au choix de la valeur du pas. Pour garantir une bonne précision de 
calcul, on est forcé de choisir un pas petit. Ceci va impliquer des erreurs de troncatures ; 
cÊest-à-dire des erreurs de soustraction sur des nombres extrêmement proches. Une étude 
de sensibilité, présentée au chapitre 5, permet de trouver des meilleures conditions de 
discrétisation. 
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Le nombre maximal des itérations ne doit pas dépasser la vingtaine. SÊil y a trop 
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La simulation des phénomènes physico-chimiques trouve sa légitimé grâce à la validation 
expérimentale. LÊexpérience peut valider ce qui est estimé et ce qui est simulé.  
Concernant le procédé de lÊabsorption réactive des gaz-acides, en raison de manque de 
données expérimentales complètes dans la littérature, il est nécessaire de développer une 
colonne de séparation gaz-liquide par absorption, permettant de suivre les profils 
(compositions et températures) tout au long de colonne.  
Ce chapitre présente un dispositif classique du captage des gaz-acides par absorption, 
développé et conçu au sein du Laboratoire de Génie Chimique de Toulouse (LGC). Les 
résultats issus du dispositif expérimental permettent dÊévaluer lÊaptitude du modèle de non-
équilibre pour la représentation de lÊabsorption réactive multiconstituant. 
Une des originalités du pilote est son appareillage précis de mesure et dÊanalyse dédié à 
une validation de modèle. Les mesures sont effectuées tout au long de colonne de façon à 
fournir des profils de compositions et de températures dans la colonne. 
Dans un premier temps, la description de la colonne est réalisée en détaillant les différents 
organes opératoires et les différents organes de mesure. Les erreurs expérimentales 
probables concernant chaque mesure ont été estimées pour vérifier la fiabilité des résultats 
expérimentaux.  
Dans un deuxième temps, lÊétude des pertes de charge est présentée afin de déterminer 
les différents régimes de fonctionnement hydrodynamique. Les caractéristiques du 
garnissage sont également évaluées. Enfin, le protocole dÊétalonnage des appareils de 
mesure est décrit. 
La dernière partie de ce chapitre présente le système dÊacquisition de données par le 
logiciel ÿ DASYLab Ÿ.  
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4.1 Dispositif expérimental 
4.1.1 Photo du pilote 
 
Figure 4-1 : dispositif expérimental de captage des gaz-acides par les solutions aqueuses dÊamine 
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4.1.2 Description du pilote 
La Figure 4-2 représente le schéma de la colonne dÊabsorption gaz-liquide fonctionnant à 
contre-courant. Le mélange gazeux riche en soluté est alimenté en pied de colonne et le 
solvant liquide en tête de colonne. Le soluté est ainsi absorbé par contact gaz-liquide à 
contre-courant. Ce contact se fait par lÊintermédiaire dÊun garnissage vrac afin de fournir une 
surface dÊéchange importante, condition incontournable pour avoir un bon transfert entre 
phases. 
Le dispositif expérimental consiste en une colonne de 50mm de diamètre et une hauteur 
totale de 2m. Les anneaux Raschig en verre de 5mm de diamètre sont utilisés comme 
garnissage vrac pour lesquels les caractéristiques hydrodynamiques sont disponibles dans la 
littérature.  
Le garnissage représente seulement 1m de colonne dans 5 tronçons de 20cm (Figure 4-2) 
afin de pouvoir réaliser des mesures entre chaque tronçon et dÊobtenir ainsi les profils de 

























































































Figure 4-2: schéma de la colonne dÊabsorption 
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4.1.2.1 Circuit liquide 
Le liquide, stocké dans un bac de 300L, est alimenté en tête de colonne par une pompe 
centrifuge Verder (0-60L.hr-1). Le bac dÊalimentation liquide contient le solvant aqueux à 
composition connue. Un débitmètre liquide MT3750 Brooks sur la voie dÊalimentation permet 
de mesurer le débit liquide dÊentrée en tête de colonne. Le liquide est distribué sur le 
garnissage par un distributeur type étoile (Figure 4-3) avec 3 points dÊarrosage sur un 
diamètre de 50mm, ce qui représente 1528 points.m-2. Ainsi lÊinfluence du distributeur peut 
être négligé car le nombre de points dÊarrosage est largement au dessus du nombre 
recommandé de 200 à 400 points.m-2 (Olujic et al., 2009).  
 
 
Figure 4-3 : distributeur de liquide type étoile 
 
En raison dÊune forte absorption des polluants atmosphériques par le solvant liquide, le bac 
dÊalimentation du solvant aqueux est isolé et protégé contre lÊatmosphère en mettant en 
place une voie de filtration à 3 compartiments (Figure 4-4). Les deux filtres contenant du 
Silica gel permettent de filtrer lÊhumidité et le filtre contenant des pastilles de soude permet 
dÊisoler le bac du CO2 atmosphérique. La charge en soluté du solvant peut donc être 
considérée négligeable.   
Un échangeur de chaleur a été mis en place sur lÊalimentation liquide (Figure 4-2) afin de 
pouvoir réguler la température du liquide (TL
7) à lÊentrée si nécessaire.  
Le liquide quitte lÊinstallation en pied de colonne et il est stocké puis évacué suivant les 
consignes environnementales. Une balance est placée en pied de colonne pour la mesure de 





Silica gel Silica gelPastilles 
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Figure 4-4 : bac du solvant liquide 
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4.1.2.2 Circuit gaz 
LÊair est fourni par le circuit dÊair comprimé du laboratoire. Le CO2 est fourni par une 
bouteille de CO2 pur. Deux détendeurs ont été placés sur les courants dÊentrée des gaz afin 
de fournir les gaz à la pression atmosphérique (Figure 4-2). Deux rotamètres à flotteur (1357 
inox R2-25-B carboloy et 1357 inox R6-25-B inox) permettent de mesurer le débit du gaz du 
CO2 et de lÊair respectivement en pied de colonne (F2 et F3). La composition du CO2 dans le 
mélange gazeux dÊalimentation peut être ainsi régulée en variant le débit de CO2 et dÊair 
respectivement.  
LÊair et le CO2 sont ensuite mélangés dans un mélangeur statique. La température du gaz 
en entrée (TG
E) est contrôlée grâce à un échangeur de chaleur (Figure 4-2). 
La température du gaz en sortie est mesurée grâce un thermocouple (TG
S). Le gaz de sortie 
porte éventuellement des polluants atmosphériques. Il est donc nécessaire de le renvoyer 
vers une unité dÊextraction du laboratoire dans le but dÊéliminer les polluants atmosphériques 
avant le rejet à lÊatmosphère.  
 
4.1.2.3 Colonne en verre 
La colonne fonctionne à la pression atmosphérique et elle se divise en plusieurs tronçons 
en verre afin de résister aussi bien contre les solutions acides que contre les solutions 
basiques.  
Le liquide et le gaz dÊentrée passent dÊabord par 2 tronçons vides sans garnissage du type T 
pour être ensuite distribué sur le garnissage. LÊabsorption est effectuée dans les 5 portions 
de garnissage placées dans 5 tronçons en cascade (Figure 4-2) dans lesquels le contact entre 
le gaz et le liquide est effectif. Les portions de garnissage sont séparées par des brides 
dÊéchantillonnage en téflon.  
 
4.1.2.4 Garnissage 
Les anneaux Raschigs en verre de 5mm ont été choisis comme garnissage en raison dÊune 
large disponibilité de leurs données hydrodynamiques dans la littérature. Néanmoins le 
dispositif de captage est susceptible dÊaccueillir dÊautres types de garnissages.  
Les principales caractéristiques du garnissage sont fournies par le fabriquant et sont 
présentées au Tableau 4-1. Ces caractéristiques ont été réévaluées par des mesures 
expérimentales réalisées au sein du laboratoire (section 4.2.2). En effet, certaines de ces 
caractéristiques telles que la surface spécifique sont critiques pour le modèle.  
Dans chaque tronçon de colonne, le garnissage est retenu sur une grille métallique et un 
recentreur en téflon au dessus de garnissage permet dÊéviter lÊécoulement liquide le long de 
la paroi de colonne. LÊassemblage du tronçon de garnissage et de la bride dÊéchantillonnage 
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Surface spécifique  
(m2.m-3) 
Taux de vide 
(%) 
 
   Anneaux 
Raschig 
en verre 
2 × 2 
3 × 3 
4 × 4 
5 × 5 
6 × 6 
8 × 8 
10 × 10 
12 × 12 
15 × 15 
20 × 20 
25 × 25 
30 × 30 
35 × 35 
40 × 40 















































4.1.2.5 Echangeurs de chaleur 
Deux échangeurs de chaleur ont été mis en place sur les courants dÊalimentation liquide et 
gaz. Les températures dÊalimentation peuvent ainsi être régulées entre 10°C et 50°C durant 
lÊexpérience. Pour le liquide, un bain thermostaté ÿ Polystat CC2 Ÿ a été utilisé et pour le gaz, 
un échangeur tubulaire dÊune dimension de 40×5cm2 côté calandre a été mis en ﬂuvre.  
Baisser la température de liquide et augmenter celle de gaz à lÊentrée permet de garder le 
gaz loin de son point de saturation en vapeur dÊeau. Ce point est fondamental pour maximiser 
la longueur de colonne pour laquelle le profil dÊhumidité absolue est mesurable.   
 
 
Figure 4-5 : bride dÊéchantillonnage 
 









Figure 4-6 : assemblage garnissage - bride 
4.1.3 Mesures expérimentales 
Le dispositif expérimental est un pilote classique de captage par absorption mais son 
originalité consiste à ces nombreux échantillonnages permettant de fournir le profil des 
températures et des compositions. Ce point est fondamental pour valider les prédictions du 
modèle tout au long de la colonne.  
Les mesures à effectuer durant lÊexpérience sont : 
 Mesure de la température gaz à lÊentrée et à la sortie du pilote 
 Mesure de la température liquide à lÊentrée, à la sortie et aux différentes sections 
de la colonne  
 Mesure de la composition en CO2 dans le liquide, à lÊentrée, à la sortie et aux 
différentes sections de la colonne  
 Mesure de la composition en CO2 et en vapeur dÊeau (humidité absolue) dans le 
gaz, à lÊentrée, à la sortie, et aux différents niveaux du garnissage 
Les paragraphes suivants décrivent en détail lÊaspect technique des différents organes de 
mesures mis en ﬂuvre sur la colonne dÊabsorption. 
4.1.3.1 Mesures et échantillonnages 
Mesure des températures liquide et gaz (TL et TG) 
Les températures liquide et gaz sont mesurées à lÊaide de 9 thermocouples du type PT100. 
Les thermocouples sont reliés à une carte dÊacquisition et leurs signaux sont ensuite envoyés 
vers lÊordinateur pour être enregistrés et traités dans le logiciel dÊacquisition de données 
ÿ DASYLab Ÿ. 
DÊaprès la Figure 4-2, TL
1 et TL
7 représentent respectivement la mesure de température 
liquide en sortie et en entrée du pilote. TL
2 à TL
6 indiquent les températures liquides aux 
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différents niveaux du garnissage. La mesure de la température gaz se fait grâce aux 
thermocouples TG
E et TG
S uniquement en entrée et en sortie du pilote.  
Grâce à la mesure des températures liquides le long de la colonne, le profil de la 
température dans la phase liquide est réalisable.  
 
Mesure des compositions liquide et gaz 
Les compositions en CO2 aussi bien dans la phase gaz que dans la phase liquide sont 
mesurées. Ces mesures permettent dÊétablir le bilan matière partiel en CO2 dans la colonne, 
le taux de transfert entre phases et les profils de composition du gaz et du liquide tout au 
long de colonne. 
La prise dÊéchantillons liquide se fait à 6 niveaux nommés EL
1 à EL
6 (Figure 4-2) à lÊaide de 6 
vannes étanches au gaz. Le liquide est aspiré par des seringues de haute précision de 
±0,05mL et étanches au gaz. Ces seringues sont ensuite isolées et sont envoyées vers la 
cellule dÊanalyse liquide.  
La prise dÊéchantillons gaz se fait à 8 niveaux (Figure 4-2) : niveau dÊentrée du gaz (EG
E), 
niveau de sortie du gaz (EG
S) et les niveaux 1-6 (EG
1 à EG
6) aux différentes hauteurs du 
garnissage. Les prises dÊéchantillons gaz sont reliées à un tuyau principal dÊéchantillonnage 
gaz isolé et entouré par un cordon chauffant. Les échantillons gaz sont normalement saturés 
en vapeur dÊeau et risquent dÊêtre condensées en raison dÊune baisse de température dans le 
circuit dÊéchantillonnage gaz. CÊest pourquoi ce cordon chauffant dÊune puissance de  
20W.m-1 a été mise en place pour garder la température du réseau dÊéchantillonnage de gaz 
à 60°C.  
Les échantillons de gaz sont dÊabord analysés par un hygromètre à miroir refroidi 
(DewMaster) afin de mesurer l'humidité absolue. Ensuite, en passant par une étape de 
séchage par un filtre contenant du sulfate de calcium, ils sont analysés par un détecteur 
infrarouge multi-gaz.  
Pour réaliser ces échantillonnages, une bride gaz-liquide en téflon a été mis au point (Figure 
4-2) pour pouvoir séparer et récupérer les échantillons gaz et liquide indépendamment dans la 
colonne.  
La bride dÊéchantillonnage comporte deux compartiments: le compartiment liquide et le 
compartiment gaz (Figure 4-7). Le compartiment supérieur est conçu à la fois pour 
lÊéchantillonnage liquide et pour la mesure de température liquide. Le compartiment inférieur 
est conçu pour conduire les échantillonnages gaz vers le réseau dÊanalyse du gaz.  
La bride a été construite en téflon pour résister aux chocs thermiques et aux produits 
chimiques corrosifs. Chaque bride supporte une grille métallique au dessus pour tenir le 
garnissage vrac de lÊétage supérieur. Au dessous de la bride un recentreur a été mise en 
place pour éviter le renvoi du liquide vers les parois. 
 







Figure 4-7 : bride dÊéchantillonnage gaz-liquide 
 
4.1.3.2 Méthode d’analyse 
Humidité phase gaz 
LÊhumidité en phase gaz est mesurée par lÊhygromètre à point de rosée DewMaster (Figure 
4-8). Il utilise la technique de mesure du point de rosée à ±0,1°C par miroir refroidi (OCM). 
Trois capteurs sont disponibles, avec un abaissement de température de 45°C (capteur 1), 
65°C (capteur 2) ou 95°C (capteur 3) par rapport à une température ambiante de 25°C. Le 
système peut mesurer des points de givre descendant jusquÊà -75°C avec le capteur 3 et un 
refroidissement auxiliaire. 
La sortie analogique de lÊhygromètre envoie des signaux vers une carte dÊacquisition, puis 
un logiciel dÊacquisition de donnée ÿ DASYLab Ÿ est disponible afin dÊenregistrer et analyser 
les données en permanence.  
LÊhygromètre mesure une température de rosée. Cette température sert ensuite de 
calculer soit lÊhumidité absolue, soit lÊhumidité relative. 
 
 
Figure 4-8 : hygromètre DewMaster à point de rosée 
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LÊhumidité absolue représente la vapeur d'eau transportée par 1 kg de l'air sec. Si le 










=            4-1 
 
Avec, Mw la masse molaire de l'eau, Mair la masse molaire de l'air, pw
sat la tension de 
vapeur à température donnée, P la pression totale. WA est en geau.gair-sec
-1. 
L'humidité relative est définie comme le rapport entre la pression partielle de la vapeur 





pW 100=            4-2 
 
La tension de vapeur est calculée à partir de la température de rosée par lÊéquation 
modifiée de Riedel (1954) : 
))ln(/exp( 54321 Csatw TCTCTCCp +++=  4-3 
 
Avec, pw
sat en Pa, T en K et les constantes de corrélation données par le tableau ci-
dessous. 
Tableau 4-2 : constantes de corrélation pour le calcul de la tension de vapeur de lÊeau 
Coefficient C1 C2 C3 C4 C5 
Valeur 73,649 -7258,2 -7,3037 4,17E-06 2 
La calibration de lÊhygromètre est effectuée chez le fournisseur, mais un nettoyage 
périodique du miroir de lÊhygromètre est nécessaire, et se fait à deux niveaux : 
 Nettoyage par lÊisopropanol 
 Chauffage du miroir pour faire évaporer les composants lourds condensés 
 
Le nettoyage par lÊisopropanol se fait une fois toutes les trois semaines, mais la période de 
nettoyage dépend aussi de la saleté du miroir. Le chauffage du miroir se fait 
automatiquement à chaque démarrage de lÊappareil. 
 
CO2 phase gaz 
Le détecteur Infrarouge multi-gaz MGA3000 (Gruter et Marchand) est un appareil de 
mesure des concentrations de gaz (précision ±0,1%vol.), à lÊexception de lÊoxygène, en 
exploitant lÊeffet de lÊabsorption infrarouge (Figure 4-9). Tous les gaz comportant des 
hétéroatomes absorbent ou transmettent de lÊénergie lumineuse dans le domaine de 
lÊinfrarouge à des longueurs dÊonde spécifiques dépendant de la composition chimique de 
chaque type de gaz. 
La sortie analogique de lÊappareil envoie une sortie pour chaque canal de gaz disponible 
vers une carte dÊacquisition, puis le logiciel dÊacquisition de donnée ÿ DASYLab Ÿ enregistre 
et analyse ces données en permanence.  
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Figure 4-9 : détecteur infrarouge multi-gaz MGA3000 
 
Le détecteur Infrarouge (IR) doit être calibré régulièrement par des courants de gaz 
certifiés. La calibration est effectuée à deux niveaux :  
 Calibration du zéro par lÊazote (N2) 
 Calibration à concentration par la bouteille de CO2 certifiée 
 
La calibration du zéro se fait au début de chaque manipulation. En revanche, la calibration 
de lÊinfrarouge par le CO2 certifié est nécessaire une fois toutes les semaines. La bouteille de 
CO2 certifiée fournit une composition en CO2 de 2,99±0,01 % volumique.  
 
CO2 phase liquide 
Le CO2 en phase liquide dissous dans le solvant amine est analysé par volumétrie. Cette 
méthode consiste à prélever un volume connu dÊéchantillon dÊamine et de lÊinjecter dans une 
cellule étanche (Figure 4-10). Il est ensuite acidifié avec l'acide phosphorique commercial 
(50%wt.) pour transformer tous les ions de carbone dissous en dioxyde de carbone gazeux.  
Le CO2 dissout sortant sous forme de gaz est évalué par la mesure de différence de 
pression avant et après lÊacidification. En effet, connaissant la température de lÊenceinte ainsi 
que le volume total disponible au gaz, et en utilisant la loi de gaz parfait (EQ. 4-4), la 
composition de CO2 dans le liquide peut être estimée (supposons que la variation de 






           4-4 
 
Le transport des échantillons liquides de la colonne à la cellule dÊanalyse ainsi que le 
protocole dÊinjection et dÊanalyse liquide sont des étapes très importantes. La prise 
dÊéchantillon se fait grâce aux seringues de 2,5mL étanches au gaz et de haute précision 
(±0,05mL).  
LÊéchantillon liquide est injecté dans la cellule dÊanalyse contenant initialement 8mL dÊacide 
phosphorique (50%wt). Ce volume dÊacide est largement suffisant pour transformer tous les 
ions de carbone en CO2 gazeux. Les volumes mesurés (volume disponible pour le gaz dans la 
cellule et le volume de la solution liquide) ont un impact important sur la précision de mesure. 
CÊest pourquoi des seringues de haute précision ont été utilisées.  
 





























Figure 4-10 : cellule dÊanalyse du CO2 dans le liquide 
La cellule doit rester étanche au moment de lÊinjection. 1mL dÊeau est injecté juste après 
lÊajout de la solution aqueuse dans le but de pousser la solution aqueuse dÊamine restant 
dans le circuit dÊinjection vers la solution dÊacide. Un agitateur magnétique permet dÊaccélérer 
lÊétape dÊacidification. Le temps dÊanalyse est environ de 15 minutes afin de sÊassurer que la 
réaction soit terminée et que la température se stabilise à la température ambiante. Une 
pression stable dans la cellule garantie la fin de la réaction. 
La section 4.3.3 décrit le protocole dÊanalyse du CO2 liquide avec toutes les étapes 
complémentaires. LÊensemble des équipements et des matériaux utilisés pour la réalisation 
dÊanalyse du CO2 en liquide se trouve dans le Tableau 4-3.  
La Figure 4-10 représente la cellule dÊanalyse du CO2 liquide. Le volume de cellule 
disponible aux fluides comporte le cristallisoir et les deux tuyaux raccordés (Figure 4-10). Ce 
volume (Vcell) est déterminé par lÊinjection dÊeau distillée et par la mesure de différence de 
masse. Cette méthode permet dÊavoir une bonne estimation du volume disponible aux 
fluides. Ce volume a été mesuré pour une cellule sèche et il est de 46,786±0,001mL. Il est 
compris entre le capteur de pression (Point P) et le point dÊinjection du solvant (point 2) sur la 
Figure 4-10. 
Tableau 4-3 : équipements et matériaux utilisés pour lÊanalyse du CO2 en liquide 
Equipements / Matériaux Propriété 
Cristallisoir en pyrex sans bec verseur 40mL de volume (enceinte dÊanalyse) 
2 brides Téflon Etanchéité du cristallisoir 
Seringue luer lock Type 1 : 1mL (±0,02mL) 
Type 2 : 2,5mL (±0,05mL) 
Agitateur magnétique - 
Capteur de pression  0-5 bar eff 
Pompe à vide Séchage du circuit de gaz  
Solution aqueuse de H3PO4 50%wt. 
Graisse à vide Etanchéité des raccords 
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Le Tableau 4-4 liste la précision de lÊensemble des éléments de mesure intervenant dans le 
calcul de la concentration du CO2 dans le liquide. Le tableau montre également la précision 
du calcul de la concentration du CO2 dans le liquide par volumétrie. 
Tableau 4-4 : précision des différentes mesures lors dÊanalyse du CO2 en liquide 
Mesure  Erreur absolue 
Pression P ±10 mbar 
Température T ±0,1 °C 
Volume dÊeau Veau ±0,02 mL 
Volume de solvant Vsolvant   ±0,05 mL 
Volume dÊacide Vacide ±0,05 mL 
Volume de cellule Vcell  ±0,001 mL 
Concentration du CO2 en phase liquide [CO2] ±0,003 mol.L-1 
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Le premier terme de lÊéquation 4-5 correspond au nombre de moles final du gaz et le 
deuxième terme correspond au nombre de moles initial du gaz dans la cellule. LÊerreur 
absolue de calcul de la concentration du CO2 en liquide est estimée par la somme des 
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Bilan matière partiel en CO2  
Les flux transférés entre les phases ont été comparés grâce aux bilans matières partiels en 
CO2 dans le liquide et dans le gaz. Les taux de transfert gaz et liquide doivent être égaux. 
Nous estimons donc leur écart absolu (D), autrement-dit, lÊécart absolu du bilan matière 
partiel en CO2 dans toute la colonne :  
( ) [ ] [ ]( )essCOeCOair COCOLYYGD 2222 −−−=            4-8 
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La précision de calcul de cet écart absolu (D) est estimée par lÊéquation 4-10. La précision 



















































Tableau 4-5 : erreur absolue du bilan matière partiel en CO2 dans la colonne 
Mesure  Erreur absolue 
Débit dÊair (∆G) ±0,2 mol.L-1 
Débit de liquide (∆L) ±0,2 L.hr-1 
CO2 dissout en liquide (∆[CO2]) ±0,003 mol.L-1 
CO2 en gaz (∆yCO2) ±0,0002 mol.mol-1 
   
Ecart absolu du bilan en CO2 (∆D) ±0,02 mol.hr-1 
Ecart relatif du bilan en CO2 % ±0,7 % 
 
LÊordre de grandeur du taux de transfert entre les phases concernant notre pilote 
fonctionnant avec des débits typiques de gaz et de liquide (800L.hr-1 de gaz à 15%vol. en 
CO2, et 20L.hr
-1 de liquide à 20%wt. en Diéthanolamine) est environ de 3mol.hr-1. LÊécart 
calculé du bilan matière partiel en CO2 représente donc le vrai écart physique (à ±0,7% 
dÊerreur) et il ne sera pas dû à une mesure erronée. 
Le Tableau 4-6 résume la précision de lÊensemble des mesures effectuées lors du captage 
des gaz-acides par notre colonne dÊabsorption.  
Tableau 4-6 : précision des différentes mesures lors de lÊabsorption réactive  
Analyse Mesure Erreur absolue 
CO2 dissout en liquide [CO2] mol.L
-1 ±0,003 
CO2 en gaz mol.mol
-1 ±0,0002 
Humidité absolue en gaz WA (gw.gair-sec
-1) ±0,0001 
Débit liquide L (L.hr-1) ±0,2  
Débit gaz G (L.hr-1) ±5 
Température T (°C) ±0,1 
 
Chapitre 4 – Dispositif Expérimental 
 133 
4.2 Etudes préliminaires 
4.2.1 Etude de perte de charge 
Afin de déterminer la plage de débit de fonctionnement, une étude hydrodynamique est 
indispensable. En présence des deux phases, lÊétude de perte de charge permet de 
distinguer diverses zones caractéristiques de fonctionnement. 
Les mesures sont réalisées avec de lÊeau et de lÊair, à pression et température ambiante 
sur le pilote contenant des anneaux Raschig 5mm. Le protocole de mesure consiste à fixer 
un débit liquide dans la gamme étudiée (de 8 à 31 L.hr-1) et dÊaugmenter progressivement le 
débit gaz jusquÊà lÊengorgement. LÊengorgement étant jugé par lÊinstabilité de la mesure et 











Figure 4-11 : étude des pertes de charge 
Les prises dÊéchantillon gaz EG
1 et EG
6 sont reliées à deux colonnes dÊeau en verre de 8mm 
de diamètre (Figure 4-11). Les colonnes dÊeau sont fixées en parallèle sur un plateau incliné 
(angle variable). La différence entre le niveau dÊeau sur les colonnes (∆h) est ainsi 
proportionnelle à la perte de charge : 
hgP w ∆=∆ ..ρ  4-11 
 
En fixant le débit liquide, la perte de charge est représentée en fonction du débit de gaz à 
1atm en échelle logarithmique. Ce choix permet dÊidentifier les différents régimes de 
fonctionnement (Leva, 1953) :  
 régime de pré-charge 
 régime de charge 
 régime dÊengorgement 
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Pour les petites valeurs du débit gaz, une variation quasi linéaire de la perte de charge est 
observée. Il sÊagit du régime de pré-charge. Ce phénomène demeure tant que le film liquide 
formé à la surface du garnissage est suffisamment mince et quÊil demeure sensiblement 
indéformable par le courant gazeux (régime de pré-charge). En pratique, la partie quasi-
linéaire est plus difficile à définir pour des débits de liquide élevés. 
Pour chaque débit liquide apparait ensuite la zone avec courbure significative due à une 
interaction gaz-liquide de plus en plus couteuse en énergie. Ce changement coïncide avec 
lÊapparition de rides à la surface du film liquide. Dans ce cas-là, le régime est considéré 
ÿ régime de charge Ÿ. 
Au delà dÊune valeur de débit de gaz spécifique pour chaque débit de liquide, les frictions 
sont telles que le liquide est totalement retenu par le gaz dans le garnissage. Le régime est 
ainsi nommé régime dÊengorgement.  
Les zones terminales de linéarité permettent de définir les points de charge et 
dÊengorgement. Le point de charge est là où lÊécoulement passe dÊun régime de pré-charge 
vers le régime de charge. Le point dÊengorgement correspond au débit de gaz à partir duquel 
la colonne sÊengorge et devient instable. 
Il convient de noter quÊune zone de fonctionnement stable et usuelle correspond 
normalement à 60% du point dÊengorgement. Cela permet dÊatteindre une bonne interaction 
entre les phases sans risquer lÊengorgement.  




































 ∆ ln2ln  4-13 
 
 
Figure 4-12 : étude expérimentale des pertes de charge (H2O-Air) sur une colonne de 50mm de diamètre 
contenant des anneaux Raschigs en verre (5mm)  
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Suivant lÊéquation 4-13; la pente de la ligne décrivant lÊévolution de perte de charge fonction 
du débit de gaz à lÊéchelle LOG-LOG est égale à 2. Les résultats expérimentaux (Figure 4-12) 
engendrent une pente légèrement différente aux environ de 1,9.  
Le facteur de garnissage a été évalué pour le garnissage présent (4.2.2.3) et ses valeurs 
pour les différents débits liquides ont été reportées selon le Tableau 4-7. 
4.2.2 Caractéristiques du garnissage 
4.2.2.1 Taux de vide 
Un volume de 200mL du garnissage est placé dans un bécher de 50mm de diamètre 
(Figure 4-13). Le bécher est ensuite remplie dÊeau à 25°C jusquÊà la graduation 200mL. Le 
volume dÊeau rajouté représente le volume vide du garnissage. Ce volume est calculé par la 




Figure 4-13 : mesure du taux de vide 
 
Le taux de vide est calculé comme étant le rapport entre le volume vide et le volume total 





V*ε 63,0           en    ).( 33 −mm  4-14 
 
4.2.2.2 Surface spécifique 
La surface spécifique de garnissage représente la somme des surfaces externes de 
lÊensemble des éléments de garnissage pour 1m3 de garnissage. Pour pouvoir la mesurer, le 
nombre dÊéléments contenus dans 200mL remplie de garnissage a été évalué à 1238  (par 
comptage des éléments vracs).  
La surface externe dÊun seul élément de garnissage est calculée par lÊéquation 4-15. Les 
différentes surfaces intervenant dans le calcul de la surface totale sont schématisées selon la 
Figure 4-14.  
4
supint 1051,12 −×=×++= SSSS exttot           en    )( 2m  4-15 




La surface spécifique est donc calculée comme étant le rapport entre la surface totale 
















Figure 4-14 : géométrie dÊun anneau Raschig en verre 
 
4.2.2.3 Facteur de garnissage 
Les points d'engorgement peuvent être prédits par la corrélation de Lobo et al. (1945) qui 
relie le facteur dÊécoulement (FL) à Yeng (paramètre caractéristique du régime dÊengorgement) 
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Le lissage de la courbe expérimentale de Lobo et al. (1945) (EQ. 4-19) pour différentes 
valeurs de facteur dÊécoulement à lÊengorgement, permet dÊavoir une estimation 
expérimentale du facteur de garnissage pour chaque débit de liquide.  
( )[ ]89,3)ln(1065,0)ln(.023,1)ln( 2 ++−= LLeng FFY  4-19 
 
Le facteur dÊécoulement est dÊabord calculé pour les débits liquides et gaz à lÊengorgement 
(EQ. 4-17). Cela sert ensuite à estimer le paramètre Yeng (EQ. 4-19). Le facteur expérimental 
de garnissage (FP) est finalement calculé à lÊaide de lÊéquation 4-19. Le Tableau 4-7 liste les 
valeurs expérimentales du facteur de garnissage pour des débits liquides compris entre         
9-31L.hr-1. 
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Tableau 4-7 : facteurs expérimentaux de garnissage pour différents débits liquides  
L (L.hr-1) Geng (m
3.hr-1) FP expérimental (m
-1) 
9 2,345 7012 
11 2,230 6678 
15 2,230 5463 
17 2,115 4972 
23 1,999 4629 
27 1,884 4381 
31 1,884 3903 
 





F           en    )( 1−m  4-20 
 
Pour les débits liquides de lÊordre de 17-31 L.hr-1, la valeur moyenne du facteur 
dÊécoulement est 4471 m-1 . La valeur expérimentale du facteur de garnissage est deux fois 
plus élevée par rapport à la valeur théorique, cÊest pourquoi lÊétude expérimentale du facteur 
de garnissage est nécessaire. 
La Figure 4-15 montre lÊensemble des caractéristiques des anneaux Raschig en verre de 
5mm, évaluées expérimentalement. 





Type : Anneaux Raschigs 
Matière : Verre 
Surface spécifique : 935 m2.m-3 
Facteur de garnissage : 4471 m-1 




Les 9 thermocouples permettant la mesure des températures dans la colonne sont 
étalonnés à lÊaide dÊun bain thermostaté (±0,01°C) (thermostats JULABO). LÊécart entre la 
valeur affichée et la valeur du bain a été vérifié pour une plage des températures allant de 
15°C à 40°C pour chaque thermocouple.  
Les courbes dÊétalonnage sont listées en annexe H et les corrélations correspondantes 
sont écrites selon le Tableau 4-8. LÊemplacement des thermocouples sur la colonne 
dÊabsorption se trouve en Figure 4-2. 
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Tableau 4-8 : corrélations concernant lÊétalonnage des thermocouples 
Thermocouple Corrélation (T en °C) 
TL
1 TL
1 (réelle) = 1,0652 TL
1 (mesurée) – 0,7013 
TL
2 TL
2 (réelle) = 1,0680 TL
2 (mesurée) – 1,5511 
TL
3 TL
3 (réelle) = 1,0154 TL
3 (mesurée) – 0,2347 
TL
4 TL
4 (réelle) = 1,0860 TL
4 (mesurée) – 1,7542 
TL
5 TL
5 (réelle) = 1,0443 TL
5 (mesurée) – 0,8014 
TL
6 TL
6 (réelle) = 1,0264 TL
6 (mesurée) – 0,5897 
TL
7 TL
7 (réelle) = 1,0023 TL
7 (mesurée) – 0,3062 
TG
E TG
E (réelle) = 0,9927 TG
E (mesurée) + 0,3069 
TG
S TG
S (réelle) = 0,9966 TG
S (mesurée) + 0,1752 
4.2.3.2 Débitmètres 
LÊétalonnage du débitmètre liquide est effectué avec de lÊeau par empotage sur 15 
minutes. LÊétalonnage des rotamètres de gaz est effectué à lÊaide dÊun compteur de gaz 
(±0,001m3). Il est à noter que le constructeur fournit des courbes dÊétalonnage concernant 
les rotamètres de gaz à lÊétat standard (20°C et 1atm).  
Les corrélations dÊétalonnage se trouvent dans le Tableau 4-9 et les courbes dÊétalonnage 
correspondantes sont données en annexe H. Les débits de liquide sont mesurés également à 
la fin de chaque expérience par empotage pour éviter toutes erreurs possibles. 
 
Tableau 4-9 : corrélations dÊétalonnage concernant les débitmètres 
Débitmètre Corrélation (L et G en L.hr-1) 
Liquide L (réelle) = 1,0354 L (débitmètre) + 0,2833 
Gaz (CO2) G
 (réelle) = 1,2897 G (débitmètre) + 73,518 
Gaz (Air) G (réelle) = 11,548 G (débitmètre) - 79,457 
 
4.3 Protocoles opératoires 
Les protocoles opératoires ont été identifiés grâce à plusieurs essais préliminaires. Ils sont 
décrits à plusieurs stades : la mise en régime du pilote, lÊarrêt du pilote, et lÊanalyse de CO2 
en phase liquide.  
4.3.1 Protocole de démarrage de la colonne 
d’absorption 
1- Vérification de niveau du solvant dans le bac dÊalimentation (>30%) 
2- Mise en tension de lÊarmoire électrique 







4- Mise en tension de la pompe du solvant liquide 
5- Mise en marche de lÊéchangeur de chaleur sur le courant dÊalimentation liquide 
6- Régulation de la température de liquide en entrée 
7- Mouillage de la colonne pendant 15 minutes avec un débit de 45 L.hr-1 
8- Ouverture des vannes dÊalimentation du gaz (CO2 et Air aux débits demandés) 
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9- Mise en marche de lÊéchangeur de chaleur sur le courant dÊalimentation gaz 
10- Régulation de la température de gaz en entrée 
11- Réglage du niveau de liquide en pied de colonne (débit liquide de sortie constant) 
 
Mesures en régime transitoire (1 heure) : 
1- Mise en marche du cordon chauffant pour chauffer le circuit dÊéchantillonnage gaz 
(60°C) 
2- Démarrage du logiciel dÊacquisition des données ÿ DASYLab Ÿ 
3- Mesure de la composition du CO2 et de la vapeur dÊeau en sortie de gaz  






Mesures en régimes permanent : 
1- Mesure des températures liquides : entrée, sortie, et dans la colonne (TL
1-TL
7) 
2- Mesure des températures gaz : entrée et sortie (TG
E, TG
S) 
3- Echantillonnages et mesures de composition du gaz à 8 niveaux :  
a. Entrée (EG
E) 





4- Echantillonnages et mesures de composition du liquide à 6 niveaux (EL
1-EL
6) 
5- Mesure du débit liquide par empotage 
4.3.2 Protocole d’arrêt de la colonne d’absorption 
1- Arrêt de la pompe dÊalimentation du solvant 
2- Alimentation en eau dans la colonne (10 minutes) 
3- Eteindre les échangeurs de chaleur sur les courants dÊalimentation (Liquide et gaz) 
4- Eteindre le cordon chauffant 
5- Fermeture des vannes dÊalimentation de gaz 
6- Eteindre le logiciel dÊacquisition des données ÿ DasyLab Ÿ 
7- Eteindre lÊarmoire électrique 
4.3.3 Protocole d’analyse du CO2 en liquide 
Schéma de référence : Figure 4-10 
 
1- Rinçage et séchage du cristallisoir et des tuyaux par la pompe de vidange (3) 
2- Injection de 8mL dÊacide phosphorique 50%wt par la voie de rinçage (6) 
3- Fermeture de la grosse visse du rinçage (6) en appliquant de la grèse à vide sur le 
point de perçage taraudé pour lÊétanchéité   
4- Vanne 1 ouverte, vanne 3 fermée, vanne 2 sur la voie BC (Fermé à A) 
5- Mesure de pression (Pini) 
6- Fixation de la seringue dÊéchantillonnage (2,5mL) sur le point dÊinjection (A) 
7- Vanne 2 sur la voie BA 
8- Injection de 2mL de la solution dÊamine chargée en CO2 
9- Vanne 2 sur la voie BC 
10- Fixation de la seringue de lÊeau distillée (1mL) sur le point dÊinjection  
11- Vanne 2 sur la voie AB 
12- Injection de 1mL de lÊeau distillée 
13- Vanne 2 sur la voie BC 
14- Mise en tension de lÊagitateur magnétique 
15- 15 minutes dÊattente jusquÊà ce que le capteur de pression affiche une valeur stable 
16- Mesure de pression (Pfin) 
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17- Mesure de température (T) 
18- Ouverture de la visse de rinçage (6) 
19- Vidange du cristallisoir (5) 
20- Rinçage du cristallisoir et des tuyaux par lÊeau distillée (2 fois) 
 
4.4 Acquisition des données 
L'acquisition des données est le processus d'échantillonnage des signaux mesurant les 
conditions physiques du monde réel et de correction des échantillons obtenus en valeurs 
numériques qui peuvent être manipulées par un ordinateur. Les systèmes d'acquisition des 
données convertissent généralement les signaux analogiques en valeurs numériques pour le 
traitement. 
Concernant le pilote de captage présenté dans ce chapitre, certaines mesures doivent être 
réalisées, enregistrées et analysées en temps réel. CÊest pourquoi le logiciel ÿ DASYLab Ÿ 
est utilisé. ÿ DASYLab Ÿ est un logiciel d'acquisition des données qui permet de développer 
des applications DAQ sans aucune programmation. Il offre une analyse et un contrôle en 
temps réel, et la possibilité de créer des interfaces graphiques utilisateurs (GUI – Graphic 
User Interface).  
Les mesures liées au système dÊacquisition des données sont : 
 Mesure de la température liquide et gaz 
 Mesure de lÊhumidité par lÊhygromètre 
 Mesure du détecteur Infrarouge 
 
La mesure et son analyse en temps-réel par ÿ DASYLab Ÿ permet de juger si le régime 
permanent est atteint. Il améliore également la qualité des valeurs numériques acquises 
(fréquence dÊacquisition égale à 0,1s-1) 
 
4.4.1 Interface graphique 
Dans le cadre de cette étude, une interface graphique a été crée pour intégrer lÊensemble 
des mesures analysées sur un seul écran. LÊimage de cette interface graphique se trouve sur 
la Figure 4-16. Les valeurs numériques acquises de lÊhygromètre ainsi que du détecteur 
infrarouge sÊaffichent en temps-réel. Il suffit dÊouvrir une voie dÊéchantillonnage gaz (Figure 
4-2) et dÊattendre au moins 5 minutes pour voir les valeurs stables de mesure 
correspondantes. Les températures (liquide et gaz) sÊaffichent et sont enregistrées en 
permanence. Ceci permet également dÊidentifier lÊobtention du régime permanent. 
La carte dÊacquisition reçoit généralement un signal 4-20 mA dans la gamme physique de 
mesure de lÊappareil (i.e. 0-20%vol. CO2 concernant le détecteur Infrarouge) et il renvoie un 
voltage proportionnel entre 0-10V vers lÊordinateur. ÿ DASYLab Ÿ affiche ensuite par une 
corrélation, les valeurs numériques proportionnelles au voltage reçu. Il est à noter que la 
gamme de mesure physique de lÊappareil doit rester constante dans toutes les procédures de 
paramétrage et de corrélation. 
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Figure 4-16 : interface graphique dÊacquisition des données ÿ DASYLab Ÿ 
 
Le logiciel ÿ DASYLab Ÿ est capable de prendre en compte lÊensemble des corrélations 
dÊétalonnage. Dans notre cas, seules les températures doivent être étalonnées, car 
lÊhygromètre et le détecteur Infrarouge ont été précédemment étalonnés chez le fournisseur. 
La Figure 4-17 illustre le schéma opérationnel de ÿ DASYLab Ÿ dans lequel lÊensemble des 
applications nécessaires (enregistrement, affichage ou traitements des données) peuvent 
être définies et mises en place. 
 
Figure 4-17 : schéma opérationnelle des applications dans ÿ DASYLab Ÿ 




Ce chapitre a permis de présenter le dispositif expérimental de captage des gaz-acides par 
absorption réactive. Un pilote de 2m de hauteur et 50mm de diamètre utilisant les anneaux 
Raschig en verre (5mm) comme interne, a été décrit et discuté.  
Le pilote représente un dispositif classique de captage par absorption, son originalité 
consiste à son système rigoureux dÊéchantillonnage, de mesure et dÊanalyse en temps-réel 
permettant dÊeffectuer des mesures longitudinales sur la colonne et de fournir des profils de 
composition et de température.  
Les différentes méthodes de mesure et dÊanalyse ont été discutées, décrivant les mesures 
de composition de soluté en gaz et en liquide, et la mesure de température dans les deux 
phases. LÊerreur dÊexpérimentation en fonction de la précision des différents organes de 
mesure a été analytiquement estimée pour vérifier la fiabilité des expériences envisagées.  
LÊanalyse du soluté (CO2) en phase liquide demande un certain nombre dÊappareils 
rigoureux de mesure afin de fournir une bonne estimation de la quantité totale dissoute du 
soluté (CO2) dans la phase aqueuse (erreur absolue ±0,003mol.L-1). LÊensemble des organes 
de mesure sÊavère performant, en particulier une étude analytique a montrée que lÊécart 
relatif du bilan matière partiel en soluté (CO2) dans la colonne est de ±0,7%.  
LÊétude hydrodynamique a permis de connaître la gamme des débits opératoires de gaz et 
de liquide propre au dispositif expérimental présenté. 
LÊétape dÊétalonnage et de calibration est une étape primordiale permettant dÊajuster au 
maximum les résultats expérimentaux aux valeurs réelles de mesure. Le pilote contient 
nombreuses unités de mesure et dÊanalyse qui sont liées à un système dÊacquisition 
(DASYLab) Le système dÊacquisition des données nÊengendre quasiment pas dÊerreur de 
transmission et son erreur absolue peut être considérée négligeable.  
A ce stade, le pilote est adapté pour fournir des données capables de valider le modèle de 
non-équilibre sur les différents systèmes multiconstituants réactifs. Une série des 
manipulations consistant à capter du CO2 dÊun mélange gazeux (10-20%vol. CO2) par le 
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Pour modéliser le plus rigoureusement possible le lavage des gaz-acides avec des amines, 
il faut prendre en compte au moins trois particularités par rapport aux modèles de non-
équilibre précédemment étudiés dans la littérature. La 1ère particularité est la nature 
multiconstituant du mélange, la 2ème consiste en son caractère électrolytique, et la 3ème 
concerne la présence des réactions chimiques instantanément équilibrées de dissociation.  
Vu ce qui précède nous avons choisi de valider notre modèle par étape. Dans un premier 
temps nous validerons la structure dÊun modèle de non-équilibre accompagnée de réactions 
chimiques instantanément équilibrées, dans un milieu multiconstituant mais non-
électrolytique. Cela permet de vérifier lÊaptitude du modèle à prendre en compte des 
réactions instantanées avec prise en compte des lois de transfert de matière multiconstituant 
via les équations généralisées de Maxwell-Stefan. Cela permet également dÊétudier les 
difficultés concernant la résolution numérique dÊun tel système. LÊestérification du méthanol 
est choisie comme le cas test pour la 1ère validation. Le procédé est une distillation réactive 
multiconstituant dans un milieu non-ionique. La réaction dÊestérification est considérée 
instantanément équilibrée. Les résultats du 1er cas test sont comparés avec ceux dÊautres 
modèles.  
Dans un deuxième temps, le modèle de non-équilibre est appliqué à un système 
multiconstituant réactif et électrolytique. Le cas test dÊabsorption réactive du CO2 par la 
solution aqueuse de la diéthanolamine est choisi. Les résultats du modèle sont ensuite 
comparés avec ceux obtenus expérimentalement à partir dÊun pilote de captage de CO2 (c.f. 
chapitre 4). Les données expérimentales permettent de valider la fiabilité du modèle pour une 
application multiconstituant réactive et électrolytique. 
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5.1 Validation par simulation du modèle de 
non-équilibre non-électrolytique 
Une série de simulations est dÊabord réalisée pour valider le modèle de non-équilibre dans 
un milieu non-électrolytique. La difficulté consiste à modéliser des réactions chimiques 
instantanément équilibrées qui ne dépendent pas dÊun volume réactif, donc pas du temps de 
séjour. LÊintérêt de cette étape est donc de se confronter aux difficultés dues à la présence 
des équilibres chimiques instantanés tout en évitant les complexités liées au comportement 
électrolytique de mélanges telles que la présence des ions et le nombre différent dÊespèces 
dans chaque phase.  
5.1.1 Système étudié : estérification du méthanol 
Le système choisi est lÊestérification du méthanol par lÊacide acétique. CÊest un système 
connu dans la littérature. Cette estérification a lieu dans une colonne à distiller réactive 
(Rouzineau, 2002). Afin de valider notre modèle, nous ne simulons que la partie ÿ colonne Ÿ 
qui se trouve entre le bouilleur et le condenseur à lÊexclusion de ceux-ci. Ainsi, lÊopération 
unitaire simulée est identique à une absorption dans laquelle le gaz et le liquide rentreraient 
respectivement à leur température de rosée et de bulle. Les données physicochimiques 
fiables sont facilement accessibles. 
Le gaz riche en Méthanol (98%mol.) entre en pied et la solution aqueuse de lÊacide 
acétique est alimentée en tête de colonne (49%mol. acide acétique, 51%mol. H2O). 
LÊestérification de lÊacide acétique (AA) par le méthanol (MeOH) produit lÊacétate de méthyle 
(MA) et lÊeau (W) : 
OHOHCOCHOHC 22634242 +↔+            5-1 
 
Cette réaction est en réalité une réaction contrôlée par la cinétique. Dans cette étude, elle 
est considérée comme étant une réaction instantanément équilibrée. Autrement dit, au lieu 
de prendre en compte la cinétique de cette réaction, une constante dÊéquilibre chimique est 
utilisée dans le modèle. A partir de cette hypothèse nous pouvons tester la prise en compte 
des réactions instantanément équilibrées par le modèle.  
Doherty et al. (1998) proposent une expression de la constante dÊéquilibre chimique de 
lÊestérification du méthanol en fonction de la température : 
T
K act 8,13098226,0)ln( +−=            5-2 
 
Où Kact est une constante dÊéquilibre chimique corrélée par des activités. Il est admis par 
Agreda et al. (1990) ainsi que par Doherty et al. (1998) que la constante dÊéquilibre chimique 
corrélée par des concentrations (Kc) vaut 5,2 et quÊelle est indépendante de la température. 
Les résultats de simulation sont comparés avec le même cas mais en considérant 
lÊestérification comme étant une réaction contrôlée par la cinétique avec une cinétique très 
élevée.  
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Concernant la cinétique de lÊestérification du méthanol (réaction réversible contrôlée), 






















Ekr exp0            5-3 
 
Où, Ea lÊénergie dÊactivation en cal.mol
-1 (Smith, 1939) et la constante k0 est dépendante de 
la quantité de catalyseur (Tableau 5-1).  
Tableau 5-1 : paramètres cinétiques de la réaction dÊestérification du méthanol 
Paramètre Valeur 
Ea 10000 cal.mol-1 
k0 1,2×106 l.mol-1.s-1 
 
En ce qui concerne les équilibres entre phases, les coefficients dÊactivités sont estimés par 
le modèle UNIQUAC dont les paramètres dÊinteraction binaire se trouvent dans le Tableau 
5-2. Le système est multiconstituant et les équations de Maxwell-Stefan sont utilisées pour 
décrire le transfert de matière en présence des interactions multiconstituants. Les 
coefficients de diffusion utilisés par la relation de Maxwell-Stefan sont des diffusivités 
binaires. Les diffusivités binaires en phase liquide sont dÊabord estimées à dilution infinie via 
la méthode de Wilke et Chang (Reid et al., 1987), et sont ensuite corrigées par la relation de 
Vignes (Reid et al., 1987) pour la prise en compte de la non-idéalité de phase. LÊestimation 
des diffusivités en phase gaz est effectuée par la relation de Fuller (Reid et al., 1987). 
Tableau 5-2 : paramètres binaires du modèle UNIQUAC; MA (Methyl Acetate), MeOH (Methanol), W 
(Water), AA (Acetic Acid); (Doherty et al., 1998) 
aij (cal.mol
-1) j=MA j=MeOH j=W j=AA 
i=MA 0 585,4818 789,9959 806,8436 
i=MeOH -54,3376 0 95,2593 -40,7254 
i=W 117,2113 -10,3767 0 -305,4517 
i=AA -467,1250 -51,0491 427,7405 0 
5.1.2 Equilibre chimique et cinétique contrôlée 
La simulation de colonne en tenant compte dÊune seule réaction dÊestérification permet de 
comparer deux types de résultat : 
1. Résultats de simulation basés sur une réaction instantanément équilibrée 
2. Résultats de simulation basés sur une réaction contrôlée par cinétique très élevée 
En théorie, ces deux cas doivent être très proches. La transition dÊune réaction lente vers 
une réaction instantanée est caractérisée par le nombre de Damköhler (Damköhler, 1939). Le 
nombre de Damköhler (Da) dÊune phase est le rapport entre le temps caractéristique de 
séjour et le temps caractéristique de réaction : 


















===            5-4 
 
Où, 
mε  est la rétention molaire en phase liquide (mol), L0 est le débit molaire de la phase 
liquide (mol.s-1) et kref est la constante de cinétique de réaction (s
-1) à la température de 
référence (Zhiwen et Sundmacher, 2002; Doherty et al., 2003). 
Da vaut 0 dans le cas non-réactif et il tend vers lÊinfini à lÊéquilibre chimique. Lorsque 
Da<<1 le contact gaz-liquide est considéré non-réactif, alors que Da>>1 signifie que 
lÊéquilibre chimique est atteint très rapidement. Afin dÊéviter les fortes valeurs de Da, il est 




DaDa r            5-5 
 
Dar varie entre 0 et 1. La valeur 0 correspond au cas non-réactif et la valeur 1 correspond 
approximativement à lÊéquilibre chimique. Par conséquent, en simulant le modèle basé sur 
des réactions contrôlées par cinétique et en augmentant la cinétique réactionnelle (Da plus 
élevé) lÊéquilibre chimique est approximativement atteint. Doherty et al. (2000) montrent, 
pour un cas test dans une colonne de distillation, la similarité entre les résultats de simulation 
dÊun système à lÊéquilibre instantané et du même système contrôlé par une cinétique élevée 
lorsque Da>100. 
Concernant notre cas test de lÊestérification du méthanol, nous avons pu augmenter la 
cinétique de réaction jusquÊà une cinétique de 2400 fois plus élevée par rapport à la cinétique 
dÊestérification réelle. Ceci correspond à Dar=0,99. Nous supposons ainsi que cette cinétique 
vérifie la condition dÊéquilibre chimique instantané. 
5.1.3 Résultat de la simulation de colonne réactive 
Les conditions dÊalimentation du procédé dÊestérification du méthanol dans une colonne 
dÊabsorption réactive, ainsi que les résultats généraux de la simulation sont décrits selon la 
Figure 5-1. Le système est considéré isobare à la pression atmosphérique. La colonne est 
discrétisée en 30 sections. Le film liquide est discrétisé en 10 sections.  
LÊétage 30 représente le pied de colonne et lÊétage 1 la tête. LÊenrichissement en méthanol 
de la phase liquide continue jusquÊà lÊétage 30 où est située la sortie du liquide, mais la 
majorité de la réaction dÊestérification sÊeffectue au milieu de la colonne où se trouve la 
teneur maximum en acétate de méthyle (Figure 5-2 et Figure 5-3). 
Deux comparaisons ont ensuite lieu et font lÊobjet des paragraphes suivants : 
 La comparaison entre deux lois de transfert de matière : Fick et Maxwell-Stefan  
 La comparaison entre deux systèmes réactionnels : lÊéquilibre chimique instantané 
et la cinétique contrôlée 
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Figure 5-1 : schéma du procédé dÊestérification du méthanol 
5.1.3.1 Comparaison : loi de Fick et de Maxwell-Stefan 
Grâce à une série de simulation basé sur une réaction instantanément équilibrée 
dÊestérification dans la colonne dÊabsorption précédemment décrite, les deux lois de transfert 
de matière, la loi de Fick (c.f. 1.2.2) et les équations de Maxwell-Stefan (c.f. 1.2.3) sont 
comparées. Les figures 5-2a et b montrent respectivement les profils des fractions molaires 
liquides et gaz issus de chaque modèle. 
La loi de Fick décrit le flux diffusif (Ji) dÊune espèce uniquement en fonction de son gradient 
de fraction molaire. Contrairement aux équations de Maxwell-Stefan, les interactions 
multiconstituants ne sont pas comprises suivant la loi de Fick. LÊécart entre les résultats 
obtenus par des deux lois de transfert de matière est illustré selon la Figure 5-2a et b.  
 
Figure 5-2 : comparaison des lois de transfert de matière: Maxwell-Stefan et Fick; Résultats de simulation de la 
colonne (30 étages) basée sur la réaction instantanément équilibrée dÊestérification; (a): profil des fractions 
molaires liquides; (b): profil des fractions molaires gaz (AA: Acide acétique, MeOH: Méthanol, AM: Acétate de 
méthyle, W: Eau) 
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On constate peu dÊécart pour lÊentrée et la sortie de la colonne entre les deux lois, mais un 
écart plus significatif en termes de profil. Notamment sur la fraction molaire gaz de lÊAM où 
un écart de 17% est observé sur lÊétage 20. 
 
5.1.3.2 Comparaison : équilibre chimique instantané et 
cinétique contrôlée 
Une nouvelle série de simulations est réalisée pour comparer les résultats obtenus dÊune 
part en supposant lÊéquilibre chimique et dÊautre part pour une cinétique réactionnelle 
élevée ; c'est-à-dire pour un nombre Dar proche de 1. 
Les figures 5-3a et b montrent respectivement les profils des fractions molaires liquides et 
gaz, suivant les deux modèles réactionnels. Il existe toujours un écart entre les deux 
approches, ce qui est dû au fait quÊune cinétique élevée nÊest pas suffisamment rapide pour 
atteindre la condition dÊéquilibre chimique (Dar=0,99). Selon le cas étudié, Il est en effet très 
difficile de multiplier la cinétique dÊestérification plus de 2400 fois.  
 
Figure 5-3 : comparaison des deux modèles: contrôlé par cinétique (Dar≈0,99), instantanément équilibré; 
Résultats de simulation de la colonne (30 étages) basée sur la réaction dÊestérification du méthanol; (a): Fractions 
molaires liquides à travers la colonne; (b): Fractions molaires gaz à travers la colonne (AA: Acide acétique, MeOH: 
Méthanol, AM: Acétate de méthyle, W: Eau) 
Au niveau de lÊinterface gaz-liquide, lÊinégalité des densités de flux molaire gaz et liquide est 
observée lors de présence des réactions chimiques instantanément équilibrées (EQ. 2-8). Au 
contraire, quand les réactions chimiques sont supposées cinétiquement contrôlées, lÊégalité 
des densités de flux molaire persiste au niveau de lÊinterface. La Figure 5-4 montre effet de la 
cinétique réactionnelle sur les densités de flux molaire dans le film diffusionnel.   
Le profil de la densité de flux molaire de lÊacide acétique (AA) est comparé pour trois 
différentes vitesses de réaction : (1) cinétique modérée (10 fois plus élevée par rapport à la 
cinétique dÊestérification), (2) cinétique élevée (2400 fois plus élevée par rapport à la 
cinétique dÊestérification, équivalent de Dar=0,99), (3) réaction instantanément équilibrée 
dÊestérification. 
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Figure 5-4 : profil de la densité de flux molaire dÊacide acétique (NAA) en mol.m
-2.s-1 en film; comparaison des 
trois différentes vitesses de réaction: (1) cinétique modérée, (2) cinétique élevée (Dar=0,99), (3) équilibre 
instantané (les valeurs négatives de lÊépaisseur : film gaz, les valeurs positives : film liquide) 
Dans le cas dÊune réaction instantanément équilibrée, le profil des densités de flux molaire 
et des fractions molaires, dans le film diffusionnel de lÊétage 15 de la colonne, sont présentés 
selon la Figure 5-5. Un accroissement de fraction molaire de lÊacide acétique (AA) est observé 
dans le film liquide, ce qui signifie une valeur négative de sa densité de flux molaire suivant la 
loi de Fick : ii xJ −∇∝ . En revanche, selon la Figure 5-5a, la densité de flux molaire de lÊacide 
acétique a une valeur positive tout le long du film liquide. Le phénomène sÊappelle la contre-
diffusion et représente un flux molaire nÊobéissant pas de son propre gradient de fraction 
molaire. En effet, dans un mélange multiconstituant, la densité de flux dÊune espèce dépend 
du gradient de composition de lÊensemble des espèces présentes dans le mélange, ce qui 
est soigneusement pris en compte par les équations de Maxwell-Stefan.  
 
Figure 5-5 : a) profil des densités de flux molaire des constituants dans le film, b) profil des fractions molaires 
des constituant dans le film ; Etage 15 de la colonne dÊestérification du méthanol (le modèle basé sur une réaction 
instantanément équilibrée et sur la loi de Maxwell-Stefan pour décrire le transfert de matière dans film); AA: Acide 
acétique, MeOH: Méthanol, AM: Acétate de méthyle, W: Eau 
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5.2 Validation expérimentale du modèle de 
non-équilibre électrolytique 
La validation décrite dans le paragraphe précédent a permis dÊétablir lÊaptitude du modèle à 
traiter des réactions instantanément équilibrées avec une utilisation des lois de Maxwell-
Stefan. Dans cette partie, deux autres aspects importants du modèle de non-équilibre sont 
confrontés :  
 le comportement électrolytique de mélange, 
 présence simultanée des réactions cinétiquement contrôlées et des équilibres 
chimiques instantanés. 
 
Dans cet objectif, le cas de lÊabsorption réactive du CO2 par une solution aqueuse de 
diéthanolamine (DEA), en considérant un schéma réactionnel complet, sera traité. 
5.2.1 Système étudié 
5.2.1.1 Absorption du CO2 par la solution aqueuse de 
diéthanolamine 
LÊélimination du CO2 se fait le plus souvent grâce aux solutions aqueuses dÊalcanolamines. 
Les amines primaires et secondaires réagissent rapidement avec le CO2 pour former les 
carbamates. Cependant, en raison de la chaleur élevée associée à la formation des ions de 
carbamate, le coût de la régénération des amines primaires et secondaires est élevé. Les 
amines primaires et secondaires ont aussi l'inconvénient de nécessiter 2 moles d'amine pour 
réagir avec 1 mole de CO2.  
Les amines tertiaires ne disposent pas de liaison NH nécessaire pour former l'ion 
carbamate et donc ne réagissent pas directement avec le CO2. Toutefois, dans des solutions 
aqueuses, les amines tertiaires favorisent l'hydrolyse du CO2 pour former le bicarbonate et 
l'amine protonée. Les réactions d'hydrolyse des amines promues sont beaucoup plus lentes 
que les réactions directes des amines primaires et secondaires avec du CO2, et par 
conséquent, la sélectivité cinétique des amines tertiaires vers le CO2 est pauvre. La chaleur 
de réaction associée à la formation d'ions de bicarbonate est beaucoup plus faible que celle 
associée à la formation du carbamate, et donc, les coûts sont moins élevés pour la 
régénération des amines tertiaires que pour les amines primaires et secondaires. Un autre 
avantage avec des amines tertiaires, c'est que la stﬂchiométrie est de 1:1. 
Surtout, l'élimination sélective de l'H2S en présence de CO2 est mieux accomplie avec une 
amine aqueuse tertiaire telle que la MDEA, car les amines tertiaires réagissent lentement 
avec le CO2 et très rapidement avec H2S. Les amines secondaires sont souvent utilisées 
pour absorber le CO2 puisque leur réaction avec le CO2 est beaucoup plus rapide par rapport 
aux amines tertiaires. Dans le cas dÊune suppression simultanée de CO2 et de H2S, un 
mélange de DEA et de MDEA peut être utilisé pour combiner la sélectivité de MDEA envers 
H2S et le taux élevé de réaction DEA avec le CO2. 
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LÊobjectif des essais est de valider le modèle sur un système qui met en jeu des réactions 
comparables aux systèmes réels utilisés pour le transfert du gaz et le captage du CO2. Le 
système DEA-CO2 répond à cet objectif et a pour avantage dÊêtre bien renseigné dans la 
littérature. Il est donc retenu pour cette étude. 
Plus précisément, le procédé dÊabsorption réactive du CO2 mélangé avec lÊair sec dans une 
colonne à garnissage par la solution aqueuse de la Diéthanolamine (DEA) est retenu pour la 
validation expérimentale du modèle de non-équilibre électrolytique. Comme précisé, le 
système comporte un schéma réactionnel complexe avec des réactions cinétiquement 
contrôlées et des réactions chimiques à lÊéquilibre instantané. En outre, ce système est 
électrolytique avec la présence dÊions dans la phase liquide en raison des dissociations 
totales ou partielles des solutés. Le nombre des espèces présentes dans la phase liquide est 
donc supérieur à celui de la phase gaz. On suppose que lÊensemble des espèces non-
ioniques (CO2, N2, DEA et H2O) transfèrent. Leur solubilité nÊest donc pas négligée. 
LÊutilisation dÊair sec permettra de suivre lÊévaporation de lÊeau liée au transfert en phase gaz. 
Dans la littérature deux mécanismes sont principalement avancés, afin dÊexpliquer la 
réaction entre le CO2 et les amines primaire ou secondaire, lÊun nommé Zwitterion, proposé 
par Caplow (1968) et réintroduit par Danckwerts (1979) et lÊautre de Crooks et Donnellan 
(1989). 
Crooks et Donnellan (1989) considère une seule réaction entre les trois constituants : une 
base, le CO2, et lÊamine. Littel et al. (1992) ont souligné que ce mécanisme n'est pas en 
mesure de rendre compte des ordres fractionnaires par rapport à la concentration observée 
dans les solvants non-aqueux de la DEA (Sada et al., 1985; Versteeg et van Swaaij, 1988; 
Davis et Sandall, 1993). 
Contrairement au mécanisme de Crooks et Donnellan (1989), Caplow (1968) propose le 
mécanisme de Zwitterion considérant la réaction entre le CO2 et lÊamine en deux étapes. La 
première étape est la réaction entre le CO2 et lÊamine pour former une espèce instable dite 
Zwitterion (EQ. 5-6). La deuxième étape est la déprotonation du Zwitterion par une base (eau, 
amine, OH- et etc.) pour former un carbonate (EQ.s 5-7 à 5-11). Les deux étapes sont 












































































Sous certaines conditions, certaines réactions peuvent être négligées. La contribution de 
chaque base à la déprotonation du zwitterion dépend de sa concentration ainsi que de sa 
basicité. Blauwhoff et al. (1984), Versteeg et van Swaaij (1988) et Littel et al. (1992) incluent 
l'effet de l'eau comme une base de déprotonation (EQ. 5-8), alors que Rinker et al. (1996) 
trouvent cet effet négligeable face à lÊeffet de la DEA comme une base de déprotonation. 
Ceci sÊexplique par le fait que le temps de contact gaz-liquide dans les absorbeurs à cellule 
agité, utilisés par Blauwhoff et al. (1984), Versteeg et van Swaaij (1988a), et Little et al. 
(1992), est beaucoup plus important que celui obtenu dans un absorbeur à jet laminaire-
liquide utilisé par Rinker et al. (1996). Par conséquent, la contribution de l'eau à la 
déprotonation du zwitterion serait beaucoup plus important dans un absorbeur à cellule 
agitée que dans un absorbeur à jet laminaire-liquide.  
Versteeg et van Swaaij (1988) constatent quÊen raison dÊune très faible concentration de 
l'hydroxyde et dÊune variation significative de sa concentration lors de lÊabsorption du CO2, il 
est très difficile de quantifier sa contribution à la déprotonation du zwitterion. Ils négligent 
donc lÊéquation 5-9. 
Pour les solutions aqueuses peu-chargées de DEA les concentrations de bicarbonate et de 
carbonate sont très petites et la contribution de ces espèces à la déprotonation du zwitterion 
(EQ. 5-10 et EQ. 5-11) est négligeable. Austgen et al. (1989), grâce à leur modèle pour des 
systèmes gaz-acides/alkanolamines, montrent par exemple que la composition de 
bicarbonate et de carbonate dans une solution aqueuse de 2M DEA à 40°C tend vers zéro 
pour les taux de charge moins de 0,2 mol-CO2/mol-DEA.  
Puisque la réaction dÊhydrolyse du carbamate (EQ. 5-12) est très lente (Danckwerts et 
McNeil, 1967), la contribution de lÊéquation 5-12 à la vitesse d'absorption est négligeable.  
Par conséquent, lÊensemble des équations 5-6 à 5-12 est réduit au système dÊéquations 5-6 










La cinétique de cette réaction est donnée par lÊexpression suivante (Rinker et al., 1996) : 

































La cinétique de la production du carbamate est de lÊordre 1 par rapport au CO2 et par 
rapport à la DEA.  
Concernant le calcul dÊéquilibre entre phases gaz et liquide, le modèle thermodynamique 
ÿ SourWater True-Species Ÿ est retenu (c.f. 2.3.3). Le modèle ÿ Deshmukh-Mather Ÿ (c.f. 
2.3.4) est pris en compte afin dÊestimer les coefficients dÊactivité des espèces vraies du 
mélange. Les équations dÊétat Peng Robinson sont retenues pour le calcul des fugacités en 
phase gaz. Les propriétés physico-chimiques de la solution aqueuse électrolytique telles que 
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le volume molaire, la masse volumique, la chaleur spécifique, la conductivité thermique et la 
tension superficielle sont calculées grâce à lÊéquation dÊétat Helgeson (annexe G).  
Le système est à la fois électrolytique (présence des ions) et multiconstituant. Donc les 
équations généralisées de Maxwell-Stefan en phase gaz et les équations de Nersnt-Planck en 
phase liquide sont prises en compte pour modéliser le transfert de matière. Le calcul des 
coefficients de diffusion se trouve dans la section 2.3.5. 
Le calcul de lÊensemble des paramètres hydrodynamiques tels que lÊépaisseur des films 
diffusionnels, lÊaire dÊéchange et la rétention liquide est décrit dans le chapitre 2 (c.f. 2.2). 
5.2.1.2 Schéma réactionnel 
Lorsque le CO2 est absorbé dans la solution aqueuse de Diéthanolamine, le schéma des 
































2  5-19 
 
Les réactions 5-15 et 5-16 sont réversibles et contrôlées par une cinétique, alors que les 
réactions 5-17 à 5-19 sont réversibles et instantanément équilibrées. Les constantes 
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Pour le système CO2-DEA, les constantes cinétiques associées au mécanisme du 
Zwitterion se font pas lÊobjet dÊun consensus dans la littérature. Ce point représente une des 
plus importantes incertitudes du modèle. Le Tableau 5-3 présente les études les plus 
connues de cinétique réactionnelle à lÊégard des réactions CO2-DEA. Nous tenons compte de 
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lÊapproche proposée par Versteeg et Oyevaar (1989) ainsi que celle de Littel et al. (1992) en 
raison de la technique expérimentale utilisée (réacteur agité) qui semble de fournir des 
meilleurs résultats. 
Tableau 5-3: études cinétiques des réactions CO2-DEA 
 
Une estimation des constantes cinétiques associées au mécanisme du Zwitterion aux 
différentes températures est donnée dans le Tableau 5-4. Les valeurs dÊautres constantes 
cinétiques et des constantes dÊéquilibre chimique sont présentées dans le Tableau 5-5. 




Tableau 5-5: constantes de cinétique et dÊéquilibre chimique : système réactionnel CO2-DEA-H2O 
 
La constante cinétique de la réaction indirecte (EQ. 5-15) est obtenue grâce à la constante 






    5-24 
 
Référence CDEA (mol.L
-1) T (°C) Ordre de reaction Technique 
Versteeg et Oyevaar (1989) 0,09–4,4 25 1-2 Réacteur agité 
Littel et al. (1992) 0,2-3 30-60 1-2 Réacteur agité 
Rinker et al. (1996) 0,25-2,8 20-70 1-2 Jet laminaire 
Référence T (°C) 1k  ( )113 .. −− skmolm  321 / −kkk  ( )126 .. −− skmolm  
Versteeg et Oyevaar (1989) 25 3170 720 
Littel et al. (1992) 30 4360 1300 
 45 7310 1360 
 Corrélation A B C D Réf. 
k8 CTTBAk ++= /log 8  13,635 -2895 0  
Pinsent et al. 
(1956) 
K8K11 TDCTTBAKK log/log 118 +++=  179,648 -7495,441 0,019244 -67,341 Read (1975) 
K9 CTTBAK ++= /log 9  6,492 -2902,4 -0,0238  
Harned et 
Owen (1958) 
K10 CTTBAK ++= /log 10  -4,0302 -1830,15 0,0043  
Barth et al. 
(1983) 
K11 CTTBAK ++= /log 11  -22,759 0 0,0294  
Harned et 
Owen (1958) 
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5.2.2 Analyse de sensibilité aux paramètres de 
transfert et à la discrétisation 
Une analyse de sensibilité est nécessaire pour identifier les paramètres clefs affectant le 
plus les résultats de simulation. La sensibilité dÊune variable y par rapport à un paramètre x, 










    5-25 
Où hÊ représente une perturbation sur le paramètre du modèle. La variable de lÊétude de 
sensibilité (y) est le taux de récupération de soluté dans une unité de captage. Nous pouvons 













    5-26 
 
La simulation de base servant de référence pour réaliser les analyses de sensibilité est la 
simulation de lÊabsorption dÊun mélange dÊair sec et de CO2 (14%vol.), par le solvant aqueux 
de diéthanolamine (20%wt.) dans une colonne à garnissage (décrit selon le chapitre 4). 
Concernant la simulation de référence, les conditions opératoires et les paramètres 
hydrodynamiques sont respectivement donnés dans le Tableau 5-6 et le Tableau 5-7. 
Tableau 5-6 : conditions opératoires de la simulation de référence  
Paramètre Valeur 
Débit liquide (entrée) 23,4 (L.hr-1) 
Débit gaz (entrée) 840 (L.hr-1) 
Température liquide (entrée) 18,9°C 
Température gaz (entrée) 19,1°C 
Fraction molaire liquide (entrée) xCO2=0, xDEA=4,29E-2, xH2O=9,57E-1 
% volumique gaz (entrée) CO2: 14,00%, N2: 67,58%, O2: 17,96%, H2O: 0,84% 
Pression  1atm 
Hgarnissage 1m 
Dcolonne 50mm 
Tableau 5-7 : Paramètres hydrodynamiques de la simulation de référence 
Paramètre ae (m
2.m-3) rétention (m3.m-3) δL (m) δG (m) 
Valeur 316 0,122 2,11E-06 5,17E-04 
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5.2.2.1 Nombre de pas de discrétisation 
 
Film diffusionnel liquide 
Une série de simulations permet dÊétudier lÊimpact du nombre de pas de discrétisation du 
film diffusionnel liquide sur les résultats de simulation. Le film diffusionnel est découpé en 5, 
10, 15, 20, et 30 cellules et la qualité dÊintégration des variables est comparée suivant chaque 
nombre de découpage. DÊaprès la Figure 5-6, à partir de np=10, les profils sont similaires. Vu 
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(d) 
Figure 5-6 : analyse de sensibilité au nombre de pas de discrétisation dans le film liquide diffusionnel, (a) profil 
de la fraction molaire du CO2 dans le film liquide, (b) profil de la fraction molaire du OH
- dans le film liquide, (c) 
profil de la fraction molaire du DEACOO- dans le film liquide, (d) profil de la température dans le film liquide 
 
Colonne d’absorption 
Une série de simulations permet dÊétudier lÊimpact du nombre des pas de discrétisation de 
la colonne réactive sur les résultats de simulation. Les nombres de pas de discrétisation 
choisis pour cette étude de sensibilité sont : 10, 20, 30 et 40 pas. 
La Figure 5-7a et la Figure 5-7b montrent respectivement les profils de la fraction molaire 
du CO2 en gaz et en liquide pour différents nombres de pas de discrétisation de colonne. De 
même, la Figure 5-7c et la Figure 5-7d montrent respectivement les profils des températures 
gaz et liquide pour différents nombres de pas de discrétisation de colonne.  
Le Tableau 5-8 donne lÊévolution des valeurs de certaines propriétés en sortie de colonne 
en fonction du nombre des pas de discrétisation de colonne choisi (nb).  Ces propriétés sont 
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la fraction molaire du CO2 en sortie gaz (Figure 5-7a), la concentration du CO2 en sortie 
liquide (Figure 5-7b), la température du gaz en sortie (Figure 5-7c) et la température du liquide 
en sortie (Figure 5-7d). 
Vu ce qui précède, à partir de nb=20, les profils semblent être similaires. Le nombre de pas 
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(d) 
Figure 5-7 : analyse de sensibilité sur le nombre des pas de discrétisation de la colonne, (a) profil de la fraction 
molaire du CO2 en gaz, (b) profil de la concentration du CO2 en liquide, (c) profil de la température gaz, (d) profil de 
la température liquide 
Tableau 5-8 : évolution des propriétés principales du procédé en fonction du nombre des pas de 
discrétisation de colonne 
Propriété nb = 10 nb = 20 nb = 30 nb = 40 
 FR-MOL du CO2 en sortie gaz 
[1] 0,04324 0,04155 0,04153 0,04153 
[CO2] (mol.L
-1) en sortie liquide 0,1504 0,1529 0,1531 0,1530 
Température gaz en sortie (°C) 19,07 18,99 18,99 18,99 
Température liquide en sortie (°C) 21,10 21,14 21,14 21,15 
[1] valeur à la base du gaz sec 
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5.2.2.2 Epaisseur du film diffusionnel gaz 
Une série de simulations permet dÊétudier lÊimpact de lÊépaisseur du film diffusionnel gaz 
sur les résultats de simulation. Les épaisseurs du film gaz choisies pour cette étude de 
sensibilité sont : 
 δg
réf
 = 5.17E-4 m  [référence] 
 δg = 2.58E-4 m   50%(δg
réf) 
 δg = 7.75E-4 m   150%(δg
réf) 




réf est la valeur moyenne à la convergence de lÊépaisseur du film gaz estimée par le 
modèle hydrodynamique (c.f. 2.2). La Figure 5-8a et la Figure 5-8b montrent respectivement 
les profils de la fraction molaire du CO2 en gaz et en liquide pour les différentes épaisseurs 
du film gaz comparés aux points expérimentaux. La Figure 5-8c et la Figure 5-8d illustrent 
respectivement les profils des températures gaz et liquide pour les différentes épaisseurs du 
film gaz également comparés aux points expérimentaux. Le profil de lÊhumidité absolue est 
présenté pour les différentes épaisseurs du film gaz selon la Figure 5-8e.  
Le rapport )//()/( 22 GGCOCO δδττ ∆∆  est comparé pour les épaisseurs du film gaz citées 
autour du point nominal δg
réf afin dÊévaluer la sensibilité du taux de récupération du CO2 par 
rapport à lÊépaisseur du film gaz. Ces sensibilités sont présentées selon le Tableau 5-9. 
Tableau 5-9 : sensibilité des taux de récupération du CO2 par rapport à lÊépaisseur du film gaz  
δG Sensibilité )//()/( 22 GGCOCO δδττ ∆∆  
 2.58E-4m ≈ 50%(δg
réf) -5,45E-03 




LÊinfluence de lÊépaisseur du film gaz sur les résultats de simulation est négligeable. En 
effet, concernant les profils (la fraction molaire du CO2 dans le gaz, la concentration du CO2 
dans le liquide, les températures liquide et gaz et lÊhumidité absolue), les résultats sont 
quasiment identiques quelques soit lÊépaisseur du film. Vu ce qui précède, lÊépaisseur de 
référence du film gaz δg
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(e) 
Figure 5-8 : analyse de sensibilité à lÊépaisseur du film diffusionnel gaz, (a) profil de la fraction molaire du CO2 en 
gaz, (b) profil de la concentration du CO2 en liquide, (c) profil de la température gaz, (d) profil de la température 
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5.2.2.3 Epaisseur du film diffusionnel liquide 
Une série des simulations permet dÊétudier lÊimpact de lÊépaisseur du film diffusionnel 
liquide sur les résultats de simulation. Les épaisseurs du film liquide choisies pour cette 
étude de sensibilité sont : 
 δL
réf
 = 2.07E-6 m  [référence] 
 δL = 1.04E-6 m   50%(δL
réf) 
 δL = 4.14E-6 m   200%(δL
réf) 




réf est la valeur moyenne à la convergence de lÊépaisseur du film liquide estimée par le 
modèle hydrodynamique (c.f. 2.2). La Figure 5-9a et la Figure 5-9b montrent respectivement 
les profils de la fraction molaire du CO2 en gaz et en liquide pour les différentes épaisseurs 
du film liquide. La Figure 5-9c et la Figure 5-9d illustrent respectivement les profils des 
températures gaz et liquide pour les différentes épaisseurs du film liquide. Le profil de 
lÊhumidité absolue est présenté pour les différentes épaisseurs du film liquide selon la Figure 
5-9e.  
Le rapport )//()/( 22 LLCOCO δδττ ∆∆  est comparé pour les épaisseurs du film liquide citées 
autour du point nominal δL
réf afin dÊévaluer la sensibilité du taux de récupération du CO2 par 
rapport à lÊépaisseur du film gaz. Ces sensibilités sont présentées selon le Tableau 5-10. 
 
Tableau 5-10 : sensibilité des taux de récupération du CO2 par rapport à lÊépaisseur du film liquide 
δL Sensibilité )//()/( 22 LLCOCO δδττ ∆∆  
 1.04E-6m ≈ 50%(δL
réf) -3,10E-01 




LÊépaisseur du film liquide à un impact important sur les résultats de simulation. A partir 
dÊune épaisseur de δL=4.14E-6m, les résultats ne changent pas significativement (Figure 5-9). 
Une épaisseur de film dans un mélange multiconstituant est une valeur moyenne obtenue 
par la pondération des épaisseurs binaires dont les valeurs varient de 1.E-6m à 9.E-6m. Une 
épaisseur de film entre 4.14E-6m et 8.28E-6m correspond aux plus grandes épaisseurs 
binaires du film liquide. DÊaprès ces résultats concernant le film liquide, le choix de 
lÊépaisseur la plus grande parmi les différentes épaisseurs binaires, à partir de laquelle les 
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(e) 
Figure 5-9 : analyse de sensibilité à lÊépaisseur du film diffusionnel liquide, (a) profil de la fraction molaire du CO2 
en gaz, (b) profil de la concentration du CO2 en liquide, (c) profil de la température gaz, (d) profil de la température 
liquide, (e) profil de lÊhumidité absolue 
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5.2.2.4 Aire d’échange 
Une série des simulations permet dÊétudier lÊimpact de lÊaire dÊéchange sur les résultats de 
simulation. Nous restons sur le domaine de validité de la corrélation dÊOnda et al. (1968) pour 
le calcul de lÊaire dÊéchange, c'est-à-dire à ±20% de lÊaire dÊéchange de référence. Les aires 
dÊéchange choisies pour cette étude de sensibilité sont : 
 ae
réf
 = 316 m
2.m-3  [référence] 
 ae
 = 253 m2.m-3   -20%(ae
réf) 
 ae = 379 m
2.m-3   +20%(ae
réf) 
 
La Figure 5-10a et la Figure 5-10b montrent respectivement les profils de la fraction molaire 
du CO2 en gaz et en liquide pour les différentes aires dÊéchange. La Figure 5-10c et la Figure 
5-10d illustrent respectivement les profils des températures gaz et liquide pour les 
différentes aires dÊéchange. Le profil de lÊhumidité absolue est présenté pour les différentes 
aires dÊéchange selon la Figure 5-10e.  
Le rapport )//()/( 22 eeCOCO aa∆∆ ττ  est comparé pour les aires dÊéchange citées autour du 
point nominal ae
réf afin dÊévaluer la sensibilité du taux de récupération du CO2 par rapport à 
lÊaire dÊéchange. Ces sensibilités sont présentées selon le Tableau 5-11. 
Tableau 5-11 : sensibilité des taux de récupération du CO2 par rapport à lÊaire dÊéchange 
ae Sensibilité )//()/( 22 eeCOCO aa∆∆ ττ  
 253 m2.m-3 ≈ -20%(ae
réf) 5,04E-01 
379 m2.m-3 ≈ +20%(ae
réf) 4,25E-01 
 
Le profil de la fraction molaire du CO2 varie sensiblement avec une variation de ±20% 
(gamme de validité du modèle hydrodynamique) de lÊaire dÊéchange (Figure 5-10a). DÊaprès le 
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(e) 
Figure 5-10 : analyse de sensibilité à lÊaire dÊéchange, (a) profil de la fraction molaire du CO2 en gaz, (b) profil de 




LÊépaisseur du film diffusionnel gaz nÊa quasiment aucun impact sur les résultats de 
simulation. En revanche, les résultats de simulation sont amplement sensibles à lÊépaisseur 
du film diffusionnel liquide pour des petites épaisseurs de film liquide (<2,07E-6m).  
En principe, les épaisseurs des films sont calculées pour chaque étage de non-équilibre. 
Une moyenne de ces valeurs est prise à la convergence comme valeur de référence. Nous 
considérons lÊépaisseur du film liquide comme un paramètre du modèle. LÊimage dÊun film 
diffusionnel donnée par la théorie de double-film est plutôt schématique que réelle. 
LÊépaisseur du film telle quÊelle est représentée par le modèle de double-film est en effet un 
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paramètre dÊajustement de modèle. Dans un premier temps nous fixons lÊépaisseur du film 
liquide à sa valeur ajustée par lÊanalyse de sensibilité : 4,14E-6m (Figure 5-9a). Cette valeur 
sera susceptible dÊêtre modifiée en fonction dÊun ajustement nécessaire dépendant du cas 
traité. 
Le modèle hydrodynamique donne en théorie des valeurs de lÊaire dÊéchange à ±20% de 
fiabilité. Pour le garnissage de notre pilote (anneaux Raschig), les résultats du modèle sont 
donc valables pour une gamme dÊaire dÊéchange de 80%ae
réf (253m2.m-3) à 120%ae
réf 
(379m2.m-3). LÊanalyse de sensibilité établit que lÊaire dÊéchange est le paramètre le plus 
sensible du modèle. Toutefois, en raison de la plus grande fiabilité du modèle à calculer lÊaire 
dÊéchange, nous avons tendance à considérer que lÊaire dÊéchange est une valeur calculée 
par le modèle et non pas un paramètre à ajuster.  
Pour compléter cette étude, la sensibilité par rapport aux paramètres tels que la rétention 
liquide, la cinétique et le modèle thermodynamique doivent être également réalisée.  
5.2.3 Résultats expérimentaux 
5 expériences sont menées à lÊaide du pilote expérimental précédemment décrit (c.f. 
chapitre 4). Pour chaque expérience, les résultats de simulation par un modèle de non-
équilibre électrolytique (c.f. chapitre 2) sont comparés aux points expérimentaux. Les 
expériences sont tous réalisées à la pression atmosphérique. Le Tableau 5-12 présente les 
conditions opératoires de chaque expérience. 
 
Tableau 5-12 : conditions opératoires pour la validation expérimentale du modèle 
 Solvant liquide aq. Courant gaz : CO2-Air    
Expérience 
DEA 
%wt. L (L.hr-1) 
%CO2 







1 (référence) 20 23,4 14,00 0,840 19,1 18,9 1 
2 20 17,1 13,75 0,843 20,1 20,4 1 
3 20 24,0 19,01 0,893 20,0 21,4 1 
4 20 23,0 13,05 0,843 10,2 40,4 1 
5 30 20,1 13,46 0,843 19,6 19,7 1 
 
Les conditions opératoires concernant lÊexpérience 1 (expérience de référence) sont 
choisies de façon à ce que les gradients de concentration le long de colonne soient 
significatifs. Le solvant liquide, la Diéthanolamine (DEA) à 20%wt., est alimenté en tête de 
colonne avec un débit de 23,4 L.hr-1. Il absorbe le CO2 à contre-courant dÊun mélange dÊair 
sec et de CO2 (14,00%vol.) ayant un débit de 0,840m
3.hr-1. Les températures gaz et liquide à 
lÊentrée sont proches de la température ambiante (TG=19,1°C et TL=18,9°C).  
Les expériences 2 à 5 sont réalisées pour évaluer lÊimpact de chaque condition opératoire 
sur le taux de récupération en CO2. Pour lÊexpérience 2, le débit du solvant liquide est baissé 
à 17,1 L.hr-1, cela doit entrainer une baisse de taux de récupération en CO2. LÊexpérience 3 
est réalisée en augmentant le pourcentage en CO2 du gaz dÊentrée jusquÊà 19,01%vol. dans 
le but dÊévaluer lÊefficacité de lÊabsorption vis-à-vis dÊun mélange gazeux plus concentré. 
Selon lÊexpérience 4, le gaz dÊentrée est refroidi à 10,2°C et le solvant liquide dÊentrée est 
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réchauffé jusquÊà 40,4°C. Un profil important de température gaz est donc induit, ce qui 
permet aussi dÊobtenir un profil large de lÊhumidité absolue tout au long de colonne. La 
dernière expérience (expérience 5) consiste à utiliser la DEA 30%wt. afin dÊévaluer lÊimpact 
de la concentration en DEA du solvant amine sur lÊefficacité de séparation.  
5.2.3.1 Discussion des résultats 
LÊannexe I récapitule lÊensemble des résultats expérimentaux. Pour chaque expérience les 
éléments suivants sont reportés : 
 Les compositions et les températures des courants dÊentrée et de sortie (gaz et liquide) 
 Le débit des entrées (gaz et liquide) 
 Bilan matière partiel en CO2 
 Les flux globaux de transfert entre phases du CO2 
 Taux de récupération en CO2 
 
Ensuite, les profils longitudinaux de certaines grandeurs dans la colonne sont présentés : 
 Profil de % volumique du CO2 dans la phase gaz  
 Profil de concentration du CO2 dans la phase liquide  
 Profil de température liquide  
 Profil dÊhumidité absolue  
 
Expérience 1 (référence) 
Les mesures expérimentales concernant lÊexpérience 1 se trouvent en annexe I. LÊécart 
relatif sur le bilan matière partiel en CO2 ne dépasse pas 3,9%. Le taux de récupération en 
CO2 est estimé aux environs de 0,656.  
Le Tableau 5-13 décrit les paramètres de simulation concernant lÊexpérience 1. La 
convergence quadratique est atteinte avec 8 itérations en respectant la procédure 
dÊinitialisation par un flash réactive (c.f. 3.3.2.3). Néanmoins, le temps de calcul est de lÊordre 
de 6 heures, ce qui est principalement dû à la projection itérative des fractions molaires sur 
les conditions dÊéquilibre chimique afin dÊaméliorer la stabilité de résolution (c.f. 3.2.2.3).  
Les résultats de simulation à lÊaide du modèle de non-équilibre électrolytique sont ensuite 
comparés avec les points expérimentaux de lÊexpérience 1 (Figure 5-11). Une très bonne 
cohérence entre les résultats de simulation et les points expérimentaux est observée. 
Concernant lÊexpérience 1, pour des raisons techniques, les valeurs expérimentales de la 
concentration du CO2 dans le liquide sont uniquement fournies à lÊentrée et à la sortie du 
procédé. En revanche, concernant les autres expériences (2, 3, 4 et 5), les profils de 
concentration liquide sont fournis le long de la colonne.  
LÊécart relatif de lÊensemble des résultats de simulation par rapport à lÊexpérience est 
calculé en annexe I. Le Tableau 5-14 présente lÊécart relatif moyen obtenu pour certaines 
grandeurs telles que la température, la fraction molaire du CO2 dans le gaz, la concentration 
du CO2 en liquide, lÊhumidité absolue et le taux de récupération en CO2. LÊécart relatif moyen 
de lÊhumidité absolue représente le plus grand écart parmi les résultats de simulation, et il est 
de 5,53%. Le profil dÊhumidité calculé ne représente pas bien le profil mesuré. Ce résultat 
est vraisemblablement lié aux goutes dÊeau emprisonnées dans le circuit dÊéchantillonnage 
gaz, ce qui humidifie le gaz avant dÊarriver à lÊhygromètre.  
La Figure 5-12 montre les profils des fractions molaires et de température dans les films 
diffusionnels de lÊétage 15. La température varie très peu dans les films. Un profil de 
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température non-linéaire est observé dans le film liquide (Figure 5-12c), alors que celui dans 
le film gaz purement diffusionnel est linéaire (Figure 5-12d). DÊaprès la Figure 5-12a la fraction 
molaire des ions est non-nulle à lÊinterface liquide-gaz. Ceci est dû à la présence des 
réactions instantanément équilibrées de dissociation à lÊinterface. Le CO2 moléculaire non-
dissocié se trouve en petite quantité à lÊinterface, et il sera complètement transformé à 
lÊépaisseur du film liquide (Figure 5-12a). Dans notre cas, la cinétique réactionnelle a 
majoritairement lieu dans le film diffusionnel liquide.  
Le profil de la fraction molaire des espèces vraies (ioniques et moléculaires) est présenté 
selon la Figure 5-13. DÊaprès la Figure 5-13a la fraction molaire des ions et des molécules est 
donnée individuellement. En effet, grâce au modèle thermodynamique ÿ SourWater True-
Species Ÿ (c.f. 2.3.3), les propriétés sont données en ÿ espèces vraies Ÿ et non pas en 
ÿ espèces apparentes Ÿ. Les espèces moléculaires et ioniques ont chacune une densité de 
flux et un débit.  
 En allant vers le pied de colonne le pH baisse de 11,6 à 10,0. Le principal porteur du 
carbone dans la phase liquide est le DEACOO-. 
Tableau 5-13 : paramètre de simulation concernant lÊexpérience 1 (référence)  





Modèle Thermodynamique : „SourWater-True-Species‰ 
Coefficients dÊactivité : Modèle „Deshmukh-Mather‰ 
Propriétés physico-chimiques (espèces vraies) : E.O.S. Helgeson 
Coefficients de fugacité : E.O.S. Peng Robinson 
Aire interfaciale : Onda et al. (1968)  
Epaisseur du film liquide : δL=4.14E-6m 
Epaisseur du film gaz : δG=5.17E-4m 
 
Type de colonne : garnissage, les anneaux Raschig en verre (5mm) 
Diamètre de colonne : 5cm 
Taille de garnissage : 5mm 
Perte thermique = 0  
 
Découpage numérique de colonne : 20 étages  
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Figure 5-11 : comparaison entre les profils expérimentaux (expérience 1, référence) avec les profils de 
simulation par le modèle de non-équilibre; (a) profil de la fraction molaire du CO2 en gaz, (b) profil de la 
concentration du CO2 en liquide, (c) profil de la température gaz, (d) profil de la température liquide, (e) profil de 
lÊhumidité absolue 
Tableau 5-14 : écart relatif moyen des résultats de simulation par rapport à lÊexpérience (expérience 1, 
référence) 
Propriété calculée par le modèle de non-équilibre Ecart relatif moyen 
Température gaz (TGB en °C) 1,56% 
Température liquide (TLB en °C) 0,43% 
Fraction molaire du CO2 en gaz (yCO2
B) 1,73% 




Taux de récupération en CO2 0,15% 
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Figure 5-12 : profils dans les films diffusionnels (étage 15) : résultats de simulation avec les conditions 
opératoires de lÊexpérience 1 [référence]; (a) profil de la fraction molaire des espèces vraies dans le film liquide; (b) 
profil de la fraction molaire des espèces volatiles dans le film gaz; (c) profil de température dans le film liquide; (d) 










































Figure 5-13 : profil de la fraction molaire des espèces dans la colonne : résultats de simulation avec les 
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Expérience 2 
Le but de la deuxième expérience est de modifier le débit de solvant. Le débit de solvant 
est donc baissé à 17,1L.hr-1. Les conditions opératoires côté gaz ne sont pas changées par 
rapport à lÊexpérience 1. Les températures sont relativement identiques que celles de 
lÊexpérience 1.  
Les mesures expérimentales concernant lÊexpérience 2 se trouvent en annexe I. LÊécart 
relatif en vue du bilan matière partiel en CO2 ne dépasse pas 7,9%. Le taux de récupération 
en CO2 est estimé aux environs de 0,592, ce qui est inférieur par rapport au taux de 
récupération en CO2 concernant lÊexpérience 1 (0,656). En effet, quand le débit de solvant 
diminue, la capacité dÊabsorption baisse, et donc le taux de récupération en CO2 sera plus 
faible.  
Le Tableau 5-15 décrit les paramètres de simulation concernant lÊexpérience 2. Le temps 
de calcul est de lÊordre de 8 heures et la convergence est atteinte dans 11 itérations. La 
Figure 5-14 compare les résultats de simulation de lÊexpérience 2 à lÊaide du modèle de non-
équilibre électrolytique aux points expérimentaux correspondants. 
LÊécart relatif de lÊensemble des résultats de simulation par rapport à lÊexpérience est 
calculé en annexe I. Le Tableau 5-16 présente, lÊécart relatif moyen de certaines grandeurs 
telles que la température, la fraction molaire du CO2 dans le gaz, la concentration du CO2 
dans le liquide, lÊhumidité absolue et le taux de récupération en CO2. 
Un écart systématique se retrouve pour les expériences 1 et 2 entre les résultats de 
simulation et ceux de lÊexpérience concernant le profil de lÊhumidité absolue. En effet, nous 
avons découvert que le miroir de lÊhygromètre a été endommagé, ce qui provoque de temps 
en temps des mesures incohérentes. En plus, la présence des goutes dÊeau le circuit 
dÊéchantillonnage gaz due à la condensation de la vapeur dÊeau, pouvaient éventuellement 
humidifier le gaz avant dÊarriver à lÊhygromètre. Ceci explique pourquoi les points 
expérimentaux ne représentent pas la courbure des résultats de simulation en pied de 
colonne. Un cordon chauffant autour du circuit dÊéchantillonnage gaz doit être mis en place 
afin dÊéviter la condensation de la vapeur dÊeau et ainsi améliorer la mesure de lÊhumidité 
absolue. De ce fait, les résultats en termes dÊhumidité ne sont pas exploitables. Les profils 
de lÊhumidité absolue ne seront donc pas présentés pour les expériences suivantes (3, 4 et 
5). 
Le modèle engendre un profil quasi-linéaire en termes de concentration du CO2 dans le 
liquide, ce qui est cohérent avec une évolution quasi-linéaire de la fraction molaire du CO2 
dans le gaz. Un écart important se trouve entre les valeurs de la concentration du CO2 dans 
le liquide calculées par le modèle et celles mesurées expérimentalement (Figure 5-14b). Ceci 
est probablement dû à la mesure expérimentale de la concentration du CO2 dans le liquide à 
lÊentrée de la colonne, qui peut être erronée à cause de sa faible concentration. De plus, 
cette mesure est une donnée dÊentrée pour la simulation. 
Concernant le profil de la température liquide (Figure 5-14d), le point expérimental à 
h=0,4m est également susceptible dÊêtre erroné et est éliminé lors de la validation des 
données.  
La Figure 5-15 montre les profils des fractions molaires et de température dans les films 
diffusionnels de lÊétage 15. Le profil de la fraction molaire des espèces vraies (ioniques et 
moléculaires) est présenté selon la Figure 5-16. Vu la qualité des résultats, il nÊa pas été 
nécessaire dÊajuster le paramètre choisi au départ qui est lÊépaisseur du film liquide. Ceci sera 
également vérifié pour les expériences 3, 4 et 5. 
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Tableau 5-15 : paramètre de simulation concernant lÊexpérience 2  





Modèle Thermodynamique : „SourWater-True-Species‰ 
Coefficients dÊactivité : Modèle „Deshmukh-Mather‰ 
Propriétés physico-chimiques (espèces vraies) : E.O.S. Helgeson 
Coefficients de fugacité : E.O.S. Peng Robinson 
Aire interfaciale : Onda et al. (1968) 
Epaisseur du film liquide : δL=4.14E-6m 
Epaisseur du film gaz : δG=5.17E-4m 
 
Type de colonne : garnissage, les anneaux Raschig en verre (5mm) 
Diamètre de colonne : 5cm 
Taille de garnissage : 5mm 
Perte thermique = 0  
 
Découpage numérique de colonne : 20 étages  
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Figure 5-14 : comparaison entre les profils expérimentaux (expérience 2) avec les profils de simulation par le 
modèle de non-équilibre; (a) profil de la fraction molaire du CO2 en gaz, (b) profil de la concentration du CO2 en 
liquide, (c) profil de la température gaz, (d) profil de la température liquide, (e) profil de lÊhumidité absolue 
Tableau 5-16 : écart relatif moyen des résultats de simulation par rapport à lÊexpérience (expérience 2) 
Propriété calculée par le modèle de non-équilibre Ecart relatif moyen 
Température gaz (TGB en °C) 1,53% 
Température liquide (TLB en °C) 0,30% 
Fraction molaire du CO2 en gaz (yCO2
B) 3,64% 




Taux de récupération en CO2 5,88% 
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Figure 5-15 : profils dans les films diffusionnels (étage 15) : résultats de simulation avec les conditions 
opératoires de lÊexpérience 2; (a) profil de la fraction molaire des espèces vraies dans le film liquide; (b) profil de la 
fraction molaire des espèces volatiles dans le film gaz; (c) profil de température dans le film liquide; (d) profil de 










































Figure 5-16 : profil de la fraction molaire des espèces dans la colonne : résultats de simulation avec les 
conditions opératoires de lÊexpérience 2, (a) phase liquide, (b) phase gaz   
 
Expérience 3 
Le but de la troisième expérience est de modifier la concentration gaz du CO2 en entrée. Le 
pourcentage du CO2 à lÊentrée du gaz est donc fixé à 19%vol. Les autres conditions 
opératoires telles que le débit de solvant, les températures et la concentration du solvant 
sont presque similaires à lÊexpérience 1. 
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Les mesures expérimentales concernant lÊexpérience 3 se trouvent en annexe I. LÊécart 
relatif en vue du bilan matière partiel en CO2 ne dépasse pas 8%. Le taux de récupération en 
CO2 est estimé aux environs de 0,570, ce qui est inférieur au taux de récupération du CO2 
concernant lÊexpérience 1 (0,656).  
Le Tableau 5-17 décrit les paramètres de simulation concernant lÊexpérience 3. La 
convergence est atteinte après 8 itérations avec un temps de calcul de lÊordre de 6 heures.  
Une comparaison graphique entre les résultats de simulation et les points expérimentaux 
de lÊexpérience 3 est donnée selon la Figure 5-17. LÊécart relatif de lÊensemble des résultats 
de simulation par rapport à lÊexpérience est calculé en annexe I. Le Tableau 5-18 présente, en 
résumé, lÊécart relatif moyen de certaines grandeurs telles que la température, la fraction 
molaire du CO2 en gaz, la concentration du CO2 en liquide et le taux de récupération en CO2. 
La Figure 5-18 montre les profils des fractions molaires et de température dans les films 
diffusionnels de lÊétage 15. Le profil de la fraction molaire des espèces vraies (ioniques et 
moléculaires) est présenté selon la Figure 5-19. En passant vers le pied de colonne le pH 
baisse de 11,3 à 9,8.  
Tableau 5-17 : paramètre de simulation concernant lÊexpérience 3  





Modèle Thermodynamique : „SourWater-True-Species‰ 
Coefficients dÊactivité : Modèle „Deshmukh-Mather‰ 
Propriétés physico-chimiques (espèces vraies) : E.O.S. Helgeson 
Coefficients de fugacité : E.O.S. Peng Robinson 
Aire interfaciale : Onda et al. (1968)  
Epaisseur du film liquide : δL=4.14E-6m 
Epaisseur du film gaz : δG=5.17E-4m 
 
Type de colonne : garnissage, les anneaux Raschig en verre (5mm) 
Diamètre de colonne : 5cm 
Taille de garnissage : 5mm 
Perte thermique = 0  
 
Découpage numérique de colonne : 20 étages  
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Figure 5-17 : comparaison entre les profils expérimentaux (expérience 3) avec les profils de simulation par le 
modèle de non-équilibre; (a) profil de la fraction molaire du CO2 en gaz, (b) profil de la concentration du CO2 en 
liquide, (c) profil de la température gaz, (d) profil de la température liquide 
Tableau 5-18 : écart relatif moyen des résultats de simulation par rapport à lÊexpérience (expérience 3) 
Propriété calculée par le modèle de non-équilibre Ecart relatif moyen 
Température gaz (TGB en °C) 0,61% 
Température liquide (TLB en °C) 1,67% 
Fraction molaire du CO2 en gaz (yCO2
B) 3,14% 
Concentration du CO2 en liquide (mol.L
-1) 6,99% 
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Figure 5-18 : profils dans les films diffusionnels (étage 15) : résultats de simulation avec les conditions 
opératoires de lÊexpérience 3; (a) profil de la fraction molaire des espèces vraies dans le film liquide; (b) profil de la 
fraction molaire des espèces volatiles dans le film gaz; (c) profil de température dans le film liquide; (d) profil de 










































Figure 5-19 : profil de la fraction molaire des espèces dans la colonne : résultats de simulation avec les 
conditions opératoires de lÊexpérience 3; (a) phase liquide; (b) phase gaz   
 
Expérience 4 
Selon lÊexpérience 4, le gaz est alimenté à 10,2°C alors que le liquide entre dans la colonne 
à 40,4°C. Ces conditions de température engendreront des profils importants de température 
dans le gaz. LÊinfluence du transfert thermique sur le transfert de matière sera donc étudiée. 
Ceci permet également dÊobtenir un profil large de lÊhumidité absolue tout au long de 
Chapitre 5 – Validation du Modèle 
 
 178 
colonne. Les autres conditions opératoires (débits gaz et liquide, fraction molaire du CO2 
dans le gaz dÊentrée) restent égalent à celles de lÊexpérience 1.  
Les mesures expérimentales concernant lÊexpérience 4 se trouvent en annexe I. LÊécart 
relatif en vue du bilan matière partiel en CO2 est de 10,6%. Le taux de récupération en CO2 
est estimé aux environs de 0,765, ce qui est meilleur par rapport à celui de lÊexpérience 1 
(0,656). En effet, la montée de température ne favorise pas lÊabsorption, mais augmente au 
même temps la cinétique réactionnelle. Dans notre cas, le taux de récupération en CO2 est 
supérieur puisque la cinétique réactionnelle est plus élevée (points expérimentaux sur la 
Figure 5-20a).  
Le Tableau 5-19 décrit les paramètres de simulation concernant lÊexpérience 4. La 
convergence est atteinte après 12 itérations et le temps de calcul est de lÊordre de 9 heures. 
Les résultats de simulation à lÊaide du modèle de non-équilibre électrolytique sont ensuite 
comparés avec les points expérimentaux de lÊexpérience 4 (Figure 5-20). LÊécart relatif de 
lÊensemble des résultats de simulation par rapport à lÊexpérience est calculé en annexe I. Le 
Tableau 5-20 présente, en résumé, lÊécart relatif moyen de certaines grandeurs telles que la 
température, la fraction molaire du CO2 en gaz, la concentration du CO2 en liquide et le taux 
de récupération en CO2. 
Le Figure 5-21 montre les profils des fractions molaires et de température dans les films 
diffusionnels de lÊétage 15. Le profil de la fraction molaire des espèces vraies (ioniques et 
moléculaires) est présenté selon la Figure 5-22.  
La perte thermique dans la colonne nÊa pas été mesurée expérimentalement. DÊun point de 
vue de la simulation nous considérons la colonne adiabatique, ce qui est faux avec ce niveau 
de température. En raison de la perte thermique, un écart important est observé entre les 
températures gaz calculées par le modèle et celles mesurées expérimentalement (Figure 
5-20c). Cet essai montre que les pertes thermiques doivent être mesurées et être prises en 
compte par le modèle pour donner des résultats cohérents quand le système fonctionne à ce 
niveau de température.   
Les résultats de simulation montrent également la concomitance entre le transfert 
thermique et le transfert de masse. Une mauvaise estimation des pertes thermiques, a 
influencé à la fois le transfert thermique (Figure 5-20c et d) et le transfert de masse (Figure 
5-20a et b).  
Tableau 5-19 : paramètre de simulation concernant lÊexpérience 4 





Modèle Thermodynamique : „SourWater-True-Species‰ 
Coefficients dÊactivité : Modèle „Deshmukh-Mather‰ 
Propriétés physico-chimiques (espèces vraies) : E.O.S. Helgeson 
Coefficients de fugacité : E.O.S. Peng Robinson 
Aire interfaciale : Onda et al. (1968)  
Epaisseur du film liquide : δL=4.14E-6m 
Epaisseur du film gaz : δG=5.17E-4m 
 
Type de colonne : garnissage, les anneaux Raschig en verre (5mm) 
Diamètre de colonne : 5cm 
Taille de garnissage : 5mm 
1m
5cm  
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Perte thermique = 0  
 
Découpage numérique de colonne : 20 étages  
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Figure 5-20 : comparaison entre les profils expérimentaux (expérience 4) avec les profils de simulation par le 
modèle de non-équilibre; (a) profil de la fraction molaire du CO2 en gaz, (b) profil de la concentration du CO2 en 
liquide, (c) profil de la température gaz, (d) profil de la température liquide 
Tableau 5-20 : écart relatif moyen des résultats de simulation par rapport à lÊexpérience (expérience 4) 
Propriété calculée par le modèle de non-équilibre Ecart relatif moyen 
Température gaz (TGB en °C) 9,44% 
Température liquide (TLB en °C) 1,42% 
Fraction molaire du CO2 en gaz (yCO2
B) 14,43% 
Concentration du CO2 en liquide (mol.L
-1) 15,49% 
Taux de récupération en CO2 16,62% 
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Figure 5-21 : profils dans les films diffusionnels (étage 15) : résultats de simulation avec les conditions 
opératoires de lÊexpérience 4; (a) profil de la fraction molaire des espèces vraies dans le film liquide; (b) profil de la 
fraction molaire des espèces volatiles dans le film gaz; (c) profil de température dans le film liquide; (d) profil de 











































Figure 5-22 : profil de la fraction molaire des espèces dans la colonne : résultats de simulation avec les 
conditions opératoires de lÊexpérience 4; (a) phase liquide; (b) phase gaz   
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Expérience 5 
LÊexpérience 5 est réalisée dans le but dÊévaluer lÊimpact de la concentration du solvant sur 
lÊefficacité dÊabsorption. La concentration en DEA dans le solvant est fixée donc à 30%wt. 
Les mesures expérimentales concernant lÊexpérience 5 se trouvent en annexe I. LÊécart 
relatif en vue du bilan matière partiel en CO2 ne dépasse pas 2,9%. Le taux de récupération 
en CO2 est estimé aux environs de 0,693 et il est supérieur par rapport à lÊexpérience 1 
(0,656). Plus le solvant est concentré en DEA, plus lÊabsorption est efficace. 
Le Tableau 5-21 décrit les paramètres de simulation concernant lÊexpérience 5. La 
convergence est atteinte après 12 itérations, et le temps de calcul est de lÊordre de 9 heures. 
La Figure 5-23 compare les résultats de simulation de lÊexpérience 5 aux points 
expérimentaux correspondants. LÊécart relatif de lÊensemble des résultats de simulation par 
rapport à lÊexpérience est calculé en annexe I. Le Tableau 5-22 présente, en résumé, lÊécart 
relatif moyen de certaines grandeurs telles que la température, la fraction molaire du CO2 en 
gaz, la concentration du CO2 en liquide et le taux de récupération en CO2. 
Nous observons sur les figures 5-23a et 5-11a, que la DEA 30%wt. engendre une pente 
plus élevée concernant le profil de la fraction molaire du CO2 dans le gaz. Ceci est également 
observé sur le profil de fraction molaire du CO2 dans film liquide (Figure 5-24a). Le Figure 
5-24 montre les profils des fractions molaires et de température dans les films diffusionnels 
de lÊétage 15. 
Le profil de la fraction molaire des espèces vraies (ioniques et moléculaires) est présenté 
selon la Figure 5-25.  
Tableau 5-21 : paramètre de simulation concernant lÊexpérience 5 





Modèle Thermodynamique : „SourWater-True-Species‰ 
Coefficients dÊactivité : Modèle „Deshmukh-Mather‰ 
Propriétés physico-chimiques (espèces vraies) : E.O.S. Helgeson 
Coefficients de fugacité : E.O.S. Peng Robinson 
Aire interfaciale : Onda et al. (1968)  
Epaisseur du film liquide : δL=4.14E-6m 
Epaisseur du film gaz : δG=5.17E-4m 
 
Type de colonne : garnissage, les anneaux Raschig en verre (5mm) 
Diamètre de colonne : 5cm 
Taille de garnissage : 5mm 
Perte thermique = 0  
 
Découpage numérique de colonne : 20 étages  
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Figure 5-23 : comparaison entre les profils expérimentaux (expérience 5) avec les profils de simulation par le 
modèle de non-équilibre; (a) profil de la fraction molaire du CO2 en gaz, (b) profil de la concentration du CO2 en 
liquide, (c) profil de la température gaz, (d) profil de la température liquide 
Tableau 5-22 : écart relatif moyen des résultats de simulation par rapport à lÊexpérience (expérience 5) 
Propriété calculée par le modèle de non-équilibre Ecart relatif moyen 
Température gaz (TGB en °C) 1,86% 
Température liquide (TLB en °C) 0,50% 
Fraction molaire du CO2 en gaz (yCO2
B) 5,67% 
Concentration du CO2 en liquide (mol.L
-1) 10,06% 
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Figure 5-24 : profils dans les films diffusionnels (étage 15) : résultats de simulation avec les conditions 
opératoires de lÊexpérience 5; (a) profil de la fraction molaire des espèces vraies dans le film liquide; (b) profil de la 
fraction molaire des espèces volatiles dans le film gaz; (c) profil de température dans le film liquide; (d) profil de 











































Figure 5-25 : profil de la fraction molaire des espèces dans la colonne : résultats de simulation avec les 
conditions opératoires de lÊexpérience 5; (a) phase liquide; (b) phase gaz   




Le modèle de non-équilibre électrolytique a été validé en deux étapes consécutives. Dans 
un premier temps, le modèle est utilisé dans le cas test de lÊestérification du méthanol. Ce 
système est multiconstituant avec une réaction instantanément équilibré. Les simulations 
reproduisent bien les essais et permettent de comparer les lois de transfert de matière Fick 
(mélanges biniares) et Maxwell-Stefan (mélanges multiconstituants). Le phénomène de 
contre-diffusion a été observé pour lÊacide acétique, ce qui montre la faiblesse des lois telle 
que la loi de Fick pour représenter les phénomènes ayant lieu lors dÊune interaction 
multiconstituant.  
DÊun point de vue numérique, la mise en équation des équilibres chimiques instantanés 
dans le modèle de non-équilibre a été vérifiée. Les équations du modèle deviennent des 
algébro-différenciels fortement non-linéaires. Le système dÊéquations nécessite une 
procédure dÊinitialisation des variables très rigoureuse. Les résultats de simulation ont été 
comparés avec les résultats du même système mais à la base dÊune cinétique réactionnelle. 
Cela a été démontré que les résultats dÊune cinétique suffisamment élevée (Dar≈1) 
sÊapprochent des résultats de lÊéquilibre chimique instantané.  
Dans un deuxième temps, le modèle de non-équilibre a été validé expérimentalement via 
un pilote dÊabsorption du CO2 dans une solution aqueuse de diéthanolamine (DEA). Le 
système est un mélange multiconstituant, réactif et électrolytique. LÊefficacité du modèle a 
donc été évaluée pour des milieux électrolytiques et des schémas réactionnels complexes 
(présence des cinétiques réactionnelles et des équilibres chimiques instantanés). Une bonne 
cohérence entre les résultats de simulation et les résultats expérimentaux est observée 
(profils de température et de composition de CO2 dans le gaz et dans le liquide). En 
revanche, les mesures dÊhumidité absolue ne sont pas exploitables.  
LÊexpérience avec une différence importante des températures liquide et gaz à lÊentrée du 
procédé (∆T=30°C) a montré lÊimpact ample du transfert thermique sur le transfert de masse. 
Il a été en plus démontré quÊune estimation précise des pertes thermiques est dans ce cas 
primordiale. 
Le modèle est capable de représenter une colonne dÊabsorption réactive du CO2 par la 
DEA, et ceux pour différentes conditions opératoires (débit de solvant, concentration du CO2, 
concentration de solvant, etc.). Une série des simulations préliminaires a permis de 
déterminer certains paramètres importants du modèle tels que le nombre de pas de 
discrétisation dans le film liquide et dans la colonne. 1m du garnissage est découpée en 20 
pas de discrétisation, et le film liquide diffusionnel est découpé en 10 pas de discrétisation. 
Les analyses de sensibilités ont permit dÊidentifier les paramètres sensibles du modèle 
(épaisseur du film liquide et aire dÊéchange). Pour compléter cette étude, la sensibilité par 
rapport à la rétention liquide, à la cinétique et au modèle thermodynamique doivent être 
également réalisée.  
Afin de conserver lÊaspect prédictif du modèle, tous les paramètres hydrodynamique et 
cinétique ont été obtenus à partir de corrélations publiées dans la littérature. Nous avons 
cependant montré que lÊépaisseur du film liquide est difficilement prédictible et nécessite un 
ajustement dans un domaine qui reste physiquement borné.  
Chapitre 5 – Validation du Modèle 
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Le modèle hydrodynamique se base sur les corrélations expérimentales dÊOnda et al. 
(1968) concernant les anneaux Raschigs. Ces corrélations sont valables à ±20%, ce qui 
















Suite à ce travail de thèse, une modélisation rigoureuse des colonnes de lavage, inédite à 
cette échelle, a été développée et validée. Plus précisément, un modèle de non-équilibre 
électrolytique a été écrit et testé pour le cas d'un système ionique multiconstituant et réactif.  
Ce travail a été réalisé dans lÊoptique du traitement des gaz acides tels que le CO2, l'H2S, le 
SO2 ou encore le COS par les solvants de type alcanolamines. Pour le captage en post 
combustion du CO2, parmi les différentes technologies de séparation, lÊabsorption réactive 
présente plusieurs avantages tels que lÊexigence énergétique inférieure par rapport aux 
autres techniques de séparation (4-6 MJ.kgCO2
-1), et la gamme plus large dÊapplication 
concernant le pourcentage du soluté à traiter (>5%vol. CO2).  
LÊanalyse bibliographique a permis dÊidentifier deux types d'approches pour modéliser 
lÊabsorption : les modèles dÊéquilibre et les modèles de non-équilibre. Les modèles 
dÊéquilibre sont limités aux systèmes non réactifs. Pour des systèmes réactifs, ces modèles 
doivent en effet estimer des efficacités multiconstituant ce qui s'avère très délicat. Les 
modèles de non-équilibre prennent en compte les transferts de masse et de chaleur. Ils sont 
mieux adaptés aux systèmes réactionnels complexes, avec notamment la prise en compte 
des interactions multiconstituants dans la zone diffusionnelle entre phases. Les modèles de 
non-équilibre sont donc retenus dans le cadre de ce travail. 
Du point de vue hydrodynamique, il n'est pas envisageable de décrire finement les 
écoulements via Navier Stokes. Ceci s'explique d'une part par les difficultés à déterminer les 
conditions aux limites des phases dans une colonne de séparation, et d'autre part à 
l'impossibilité d'effectuer un tel calcul à l'échelle d'une colonne industrielle. C'est pourquoi la 
théorie du double-film a été retenue pour décrire l'hydrodynamique des phases. Cette théorie 
suppose que les phases liquide et gaz sont parfaitement agitées, et que la résistance du 
transfert est localisée dans les deux films diffusionnels dont l'épaisseur est la conséquence 
des caractéristiques hydrodynamiques. En appliquant la théorie du double-film, le modèle de 
non-équilibre se décompose en deux systèmes dÊéquations algébro-différentielles (EDA) : le 
modèle du film diffusionnel et le modèle de colonne, pour représenter les deux phases 
liquide et gaz circulant à contre-courant. 
Dans la zone diffusionnelle, le transfert simultané de matière et de chaleur a été modélisé. 
Le modèle adopte les équations généralisées de Maxwell-Stefan dans le film gaz et les 
équations de Nernst Planck dans le film liquide pour décrire le transfert de matière dans un 
mélange multiconstituant.  
La loi de Fick n'a pas été retenue car elle est à la base une loi adaptée aux mélanges 
binaires dont un des éléments est infiniment dilué dans l'autre. Cette loi montre la capacité 
des espèces à se déplacer dans un milieu sous lÊinfluence de leur propre gradient de 
concentration. Contrairement aux équations de Maxwell-Stefan, cette loi ne peut pas 
expliquer lÊeffet des interactions multiconstituants lors de la diffusion. Le phénomène de la 
contre-diffusion que nous avons observé dans le cas dÊestérification du méthanol ne peut pas 
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être simulé par la loi de Fick. Outre une meilleure adéquation aux cas considérés, l'utilisation 
des équations généralisées de Maxwell-Stefan permet de prendre aussi en compte la non-
idéalité des phases et lÊaction des forces externes telles que les forces électrostatiques.  
En ce qui concerne les réactions, le schéma complet a été pris en compte; ceci constitue 
une particularité majeure du modèle proposé. Ce choix permet de traiter les systèmes 
amines pour lesquels on obtient à la fois des réactions chimiques instantanément équilibrées 
et cinétiquement contrôlées.  
Les paramètres du modèle doivent être soigneusement calculés. Les paramètres 
hydrodynamiques sont estimés grâce aux corrélations publiées dans la littérature. DÊautres 
grandeurs du modèle telles que les diffusivités, les enthalpies, les activités et les constantes 
dÊéquilibre entre phase sont calculées pour lÊensemble des espèces vraies (ioniques et 
moléculaires). Les limitations de cette approche sont principalement dues à un manque de 
données physico-chimiques. Par exemple, à cause du manque de données concernant les 
diffusivités binaires ioniques dans le liquide, les équations de Nernst Planck, utilisant des 
diffusivités à dilution infinie, ont été utilisées.  
DÊun point de vue de la résolution numérique, le modèle doit tenir compte du schéma 
réactionnel complet, des conditions dÊéquilibre chimique et des équations généralisée de 
Maxwell-Stefan. Ceci rend le système fortement non linéaire. Dans le détail, le système EDA 
du modèle du film liquide diffusionnel est dÊindex 3. Pour résoudre un tel système, le film 
liquide doit être discrétisé par les différences finies décentrées aval selon le sens 
dÊabsorption des solutés de gaz à liquide. Le modèle de colonne engendre quant à lui un EDA 
dÊindex 2, dont la résolution est faite par une discrétisation de la colonne en différences finies 
amont par rapport au sens de circulation des fluides : gaz ascendant, liquide descendant. Le 
système algébrique des équations discrétisé, dans les deux cas, est résolu par la méthode de 
Newton-Raphson. Le modèle du film gaz engendre un EDO non-linéaire et sa résolution sÊest 
fait en utilisant la méthode de Gear.  
La résolution du modèle du film liquide est lÊétape clé de la résolution numérique. Cette 
étape est délicate à cause de lÊinstabilité de certaines variables telles que les fractions 
molaires liquides et les densités de flux molaire liquide interfacial. La résolution numérique 
est très sensible aux variations des fractions molaires liquides. Une méthode de projection 
itérative permet de garder la valeur des fractions molaires liquides toujours proche de la zone 
de solution des équations algébriques. Ceci consiste à satisfaire les conditions dÊéquilibre 
chimique à chaque itération avant de passer par Newton-Raphson. Les densités de flux 
molaire interfacial sont aussi relaxées aux environs de la valeur du débit liquide du même 
étage afin de garantir la stabilité de résolution.  
La résolution numérique du modèle de non-équilibre est couteuse en termes de temps de 
calcul (6-9 heures avec processeur Intel Core Duo CPU, 3.06GHz). La convergence est 
généralement atteinte après 8-12 itérations, à condition que les variables du modèle soient 
correctement initialisées. 
Une analyse de sensibilité aux paramètres de transfert et à la discrétisation a été réalisée. 
Elle a permis d'estimer le nombre optimal de découpage dans le film liquide (10 pas) et dans 
la colonne (20 pas.m-1garnissage). Les paramètres les plus sensibles du modèle sont 
lÊépaisseur du film liquide et la surface dÊéchange. Afin de conserver lÊaspect prédictif du 
modèle, tous les paramètres hydrodynamique et cinétique ont été obtenus à partir de 
corrélations publiées dans la littérature. Nous avons cependant montré que lÊépaisseur du 
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film liquide est difficilement prédictible et nécessite un ajustement dans un domaine qui 
reste physiquement borné.  
Pour la validation du modèle, deux étapes ont été nécessaires. Premièrement, la structure 
du modèle accompagnée de réactions chimiques instantanément équilibrées, a été validée 
dans un milieu multiconstituant mais non-électrolytique. Le cas dÊestérification du méthanol a 
été choisi, ce qui a permis de comparer les deux lois de transfert de matière : Fick et 
Maxwell-Stefan. Ce cas test a permis également de vérifier la mise en modèle des réactions 
chimiques instantanément équilibrées.  
La deuxième validation consiste à valider le modèle pour une absorption réactive 
multiconstituante électrolytique avec des réactions multiples. Pour cela, l'absorption du CO2 
par une solution aqueuse de diéthanolamine (DEA) a été retenue. Ce système chimique a été 
mis en fluvre dans un pilote de séparation gaz-liquide (2m de haut, 50mm de diamètre) qui a 
été construit au laboratoire. Les anneaux Raschig en verre (5mm) ont été retenus comme 
garnissage et ils sont placés sur 1m de colonne (5 tronçon de 20cm). Le pilote est équipé 
d'un système rigoureux dÊéchantillonnage, de mesure et dÊanalyse permettant dÊeffectuer 
des mesures longitudinales sur la colonne et de fournir des profils de composition et de 
température.  
Une série d'essais a été effectuée pour différentes conditions opératoires. Pour chaque 
expérience, les résultats de simulation ont été comparés aux points expérimentaux. Une 
bonne cohérence entre les résultats de simulation et les résultats expérimentaux est 
observée sauf pour lÊexpérience 4, où le solvant liquide et le mélange gazeux entrent dans la 
colonne avec une différence importante de température (∆T=30°C). Les écarts observés pour 
le cas 4 s'expliquent par la non prise en compte des pertes thermiques dans le modèle. Ce 
cas montre également quÊun transfert thermique mal simulé induit en erreur la simulation du 
transfert de matière. Il convient de noter que les profils d'humidité n'ont pas pu être exploités 
(casse du miroir et présence de gouttelettes dans le tube d'échantillonnage). 
Au vu des essais réalisés, une première validation du modèle de non-équilibre a pu être 
réalisée. Cependant le modèle actuel reste perfectible et plusieurs développements 
ultérieurs sont nécessaires : 
a) amélioration des codes de calcul ainsi que des méthodes de résolution numérique, afin 
de diminuer le temps de calcul, 
b) la mesure des pertes thermiques sur le pilote pour valider le modèle pour lÊexpérience 
4 en présence des profils importants de température dans le gaz, 
c) la simulation du captage simultané du CO2 et de lÊH2S, ce dernier composé générant 
des réactions instantanées de surface, autrement dit une raideur extrême du système, 
d) nouveaux essais pilote avec une mesure validée des profils d'humidité dans le gaz, 
e) la validation expérimentale du modèle pour le captage du CO2 avec des mélanges 
d'amines pour être plus représentatif des systèmes industriels actuels : le système 
DEA-MDEA, bien renseigné dans la littérature, semble un bon choix. 
 
Concernant les travaux à long terme, nous envisageons les points suivants : 
i. recherche des solvants mixtes  
ii. développent de contacteur gaz-liquide de colonne  
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A. Equations discrétisées du 























































Figure A-1 : schéma de discrétisation du film liquide 
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Transfert de matière (Maxwell-Stefan) 
Phase liquide (concentrée) 
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Bilan des flux de matière partiels (gaz) 
0=∇ GfiN            ),1( Gnci =  B-1 
 
Bilan des flux dÊénergie (gaz) 
0=∇ GfE  B-2 
  
























            ),1( Gnci =  B-3 
 

























C. Equations discrétisées du 















Figure C-1 : schéma de discrétisation de la colonne 
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Bilan des flux énergétiques à lÊinterface 
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Bilan des flux de matière à lÊinterface 
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D. Matrice jacobienne du modèle 
du film liquide discrétisé 











































Transfert de matière (1) [EQ. A-3]




B.M.P (1) [EQ. A-1]
B.M.P. (ncL-1) [EQ. A-1]
L
Bilan dÊénergie [EQ. A-7]
Equilibre Chimique (1) [EQ. A-8]




Figure D-1 : structure des blocs diagonaux [B]J de la matrice jacobienne du modèle du film liquide discrétisé 













█Transfert de matière (1)




























Figure D-2 : structure des blocs diagonaux [A]J de la matrice jacobienne du modèle du film liquide discrétisé 




E. Matrice jacobienne du modèle de 
colonne discrétisé 
 
Figure E-1 : structure des blocs diagonaux [B]J de la matrice jacobienne du modèle de colonne discrétisé; X : 





Figure E-2 : structure des blocs diagonaux [A]J de la matrice jacobienne du modèle de colonne discrétisé; X : 





Figure E-3 : structure des blocs diagonaux [C]J de la matrice jacobienne du modèle de colonne discrétisé; X : 





F. Dépendance des équations de 
Maxwell-Stefan 
En additionnant les nc équations de Maxwell-Stefan nous obtenons 
( )
∑∑ ∑ ∑ ∑




































Le terme de droite dans cette équation est nul du fait de la symétrie des coefficients de 
































ix  F-3 
 







ix  F-4 
 
Autrement dit, en écrivant les nc équations de Maxwell-Stefan, nous sommes dispensés 
dÊécrire la sommation des fractions molaires. Cette approche proposée par Rouzineau (2002) 
semble avoir une bonne efficacité du point de vue de la résolution numérique, contrairement 







Nq  F-5 
 
La difficulté est alors dÊestimer les coefficients qi. La configuration en nc équations 
comporte donc de nombreux avantages : 
 pas besoin de choisir un corps de référence pour faire la substitution du dernier flux 
 pas besoin de se poser la question du choix de lÊéquation supplémentaire à ajouter en 
fonction du type de problème 




G. Equations d’Etat Helgeson 


























































































































































































































































ε       = constant diélectrique du solvant (ici : eau) 
ψ       = a terme constant de pression (= 2600 bar) 
θ       = terme borne de température et pression (Tanger, 1986) 
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Pour chaque espèce en solution aqueuse, il suffit dÊavoir les valeurs des propriétés de 
référence (enthalpie libre, enthalpie et entropie) ainsi que les sept coefficients de lÊéquation 
dÊétat dÊHelgeson (ω, c1, c2, a1, a2, a3, a4). Si les effets de la pression ne sont pas importants 
(pression inférieure à 200 bar), seuls le jeu (ω, c1, c2) est requis. Helgeson a publié des 
valeurs pour un grand nombre dÊions inorganiques, dÊespèces neutres, de complexes et de 
non électrolytes (Tanger 1986; Schock et Helgeson, 1988; Schock et Helgeson, 1990). Des 
corrélations ont été aussi développées pour estimer les coefficients de lÊéquation dÊétat 
(uniquement pour des solutions aqueuses). 
 
Enthalpie libre dÊexcès 
La relation existant entre lÊenthalpie libre molaire partielle du constituant i et le coefficient 
dÊactivité est la suivante : 
( )iEi RTg γln=  G-9 
 
Par conséquent lÊenthalpie libre dÊexcès du mélange est reliée aux coefficients dÊactivité 




E xRTg γln∑=  G-10 
 
























Enthalpie état standard : 
LÊenthalpie état standard dÊune solution aqueuse dÊélectrolytes devra être calculée à partir 
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Enthalpie dÊexcès : 
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Volume molaire état standard : 
Le volume molaire état standard dÊune solution aqueuse dÊélectrolytes devra être calculé à 
























































Volume molaire dÊexcès : 
LÊexpression du volume molaire dÊexcès en fonction de lÊenthalpie libre molaire partielle est 









































Il est bien entendu évident que le calcul du terme dÊexcès ne présente dÊintérêt que si les 




Logiquement, la chaleur spécifique dÊune solution aqueuse dÊélectrolytes devrait être 
calculée de la même manière que les propriétés thermodynamiques précédemment citées, 
cÊest à dire comme la somme dÊun terme standard, obtenu par lÊéquation dÊétat de Helgeson 
dont lÊexpression est la suivante: 





























































































=  G-17 
 
Entropie 
Logiquement, lÊentropie dÊune solution aqueuse dÊélectrolytes devrait être calculée de la 
même manière que les propriétés thermodynamiques précédemment citées, cÊest à dire 
comme la somme dÊun terme standard, obtenu par lÊéquation dÊétat de Helgeson dont 
lÊexpression est la suivante: 
( )







































































































































H. Courbes d’étalonnage 




























































































































































































































































































































































I. Résultats expérimentaux (pilote 
d’absorption réactive) 
 Expérience 1 (référence) 
(1)(4)
(2)(3)  
Tableau I-1 : propriétés mesurées dans la phase liquide à lÊentrée et à la sortie de colonne  
Courant Débit (L.hr-1)  TL (°C) [CO2] (mol.L
-1) 
(1) 
Entrée liquide 23,4±0,2 18,9±0,1 0,000±0,003 
(2) 
Sortie liquide - 21,2±0,1 0,133±0,003 
Tableau I-2 : propriétés mesurées dans la phase gaz à lÊentrée et à la sortie de colonne 
Courant Débit (L.hr-1)  TG (°C) %CO2 vol. 
[1] Td (°C) [2] H (gw.gair*
-1) 
(3) 
Entrée gaz 840±5 19,1±0,1 14,00±0,02 4,6±0,1 0,00526±1E-4 
(4) 
Sortie gaz - 19,6±0,1 5,50±0,02 18,8±0,1 0,01306±1E-4 
[1] A la base dÊair sec 
[2] Température de rosée mesurée par lÊhygromètre 
Tableau I-3 : bilan matière partiel en CO2 
[2] 
B.M.P. du CO2 Flux de transfert (mol.hr
-1)  Ecart absolu Ecart relatif 
Phase liquide 3,1155 [3] 
Phase gaz 3,2403 [4] 0,12 3,9% 










CO2 le rapport molaire du constituant CO2 en (mol-CO2.mol-air
-1) 


















Ecart relatif : TLB 
 TLB (°C)     
H(m) Exp. Sim. Ecart abs. Ecart relat. %   
1,00 18,9 18,9 0,0 0,05   
0,80 19,1 19,2 0,1 0,39   
0,60 19,4 19,6 0,2 1,04   
0,40 20,3 20,1 0,1 0,72   
0,20 20,8 20,7 0,1 0,30   
0,00 21,2 21,3 0,1 0,52   
  Ecart relat. moy. % 0,43   
       
Ecart relatif : TGB 
 TGB (°C)     
H(m) Exp. Sim. Ecart abs. Ecart relat. %   
1,00 19,6 19,0 0,6 3,11   
0,00 19,1 19,1 0,0 0,00   
  Ecart relat. moy. % 1,56   
       
Ecart relatif : [CO2] (mol.L
-1) en liquide 
 [CO2] (mol.L
-1)       
H(m) Exp. Sim. Ecart abs. Ecart relat. %   
1,00 0,000 0,000 0,000 0,00   
0,00 0,133 0,138 0,005 3,46   
   Ecart relat. moy. % 1,73   
       
Ecart relatif : yCO2
B
 et H(gw.gair*
-1) en gaz 
 FR-MOL (CO2)  H (gw/gair*)  
H(m) Exp. Sim. Ecart relat. % Exp. Sim. Ecart relat. % 
1,00 0,0550 0,0531 3,46 0,01366 0,013910 1,76 
0,80 0,0692 0,0661 4,50 0,01332 0,014211 6,28 
0,60 0,0820 0,0813 0,80 0,01366 0,014625 6,57 
0,40 0,0992 0,0987 0,53 0,01366 0,015111 9,57 
0,20 0,1218 0,1183 2,84 0,01340 0,015686 14,54 
0,00 0,1400 0,1400 0,00 0,00526 0,005263 0,02 









Tableau I-5 : propriétés mesurées dans la phase liquide à lÊentrée et à la sortie de colonne  
Courant Débit (L.hr-1)  TL (°C) [CO2] (mol.L
-1) 
(1) 
Entrée liquide 17,1±0,2 20,4±0,1 0,026±0,003 
(2) 
Sortie liquide - 22,5±0,1 0,158±0,003 
Tableau I-6 : propriétés mesurées dans la phase gaz à lÊentrée et à la sortie de colonne 
Courant Débit (L.hr-1)  TG (°C) %CO2 vol. 
[1] Td (°C) [2] H (gw.gair*
-1) 
(3) 
Entrée gaz 843±5 20,1±0,1 13,75±0,02 -5,2±0,1 0,00000±1E-4 
(4) 
Sortie gaz - 21,3±0,1 6,10±0,02 19,3±0,1 0,01423±1E-4 
[1] A la base dÊair sec 
[2] Température de rosée mesurée par lÊhygromètre 
Tableau I-7 : bilan matière partiel en CO2 
[2] 
B.M.P. du CO2 Flux de transfert (mol.hr
-1)  Ecart absolu Ecart relatif 
Phase liquide 2,7065 [3] 
Phase gaz 2,9381 [4] 0,23 7,9% 










CO2 le rapport molaire du constituant CO2 en (mol-CO2.mol-air
-1) 




















Ecart relatif : TLB 
 TLB (°C)     
H(m) Exp. Sim. Ecart abs. Ecart relat. %   
1,00 20,4 20,4 0,0 0,00   
0,80 20,6 20,7 0,1 0,57   
0,60 21,1 21,1 0,1 0,25   
0,40  21,5     
0,20 22,1 22,0 0,2 0,68   
0,00 22,5 22,5 0,0 0,00   
  Ecart relat. moy. % 0,30   
       
Ecart relatif : TGB 
 TGB (°C)     
H(m) Exp. Sim. Ecart abs. Ecart relat. %   
1,00 21,3 20,6 0,7 3,05   
0,00 20,1 20,1 0,0 0,00   
  Ecart relat. moy. % 1,53   
       
Ecart relatif : [CO2] (mol.L
-1) en liquide 
 [CO2] (mol.L
-1)       
H(m) Exp. Sim. Ecart abs. Ecart relat. %   
1,00 0,026 0,026 0,000 0,00   
0,60 0,049 0,070 0,021 30,05   
0,40 0,085 0,099 0,014 14,07   
0,20 0,114 0,132 0,018 13,79   
0,00 0,158 0,170 0,012 7,06   
   Ecart relat. moy. % 16,24   
       
Ecart relatif : yCO2
B
 et H(gw.gair*
-1) en gaz 
 FR-MOL (CO2)  H (gw/gair*)  
H(m) Exp. Sim. Ecart relat. % Exp. Sim. Ecart relat. % 
1,00 0,0610 0,0558 8,56 0,01432 0,015045 4,79 
0,80 0,0751 0,0690 8,18 0,01473 0,015585 5,48 
0,60 0,0887 0,0838 5,49 0,01485 0,016231 8,49 
0,40 0,1031 0,1002 2,81 0,01483 0,016986 12,72 
0,20 0,1187 0,1182 0,45 0,01484 0,017753 16,39 
0,00 0,1375 0,1375 0,01 0,00000 0,000000 0,00 










Tableau I-9 : propriétés mesurées dans la phase liquide à lÊentrée et à la sortie de colonne  
Courant Débit (L.hr-1)  TL (°C) [CO2] (mol.L
-1) 
(1) 
Entrée liquide 24,0±0,2 21,4±0,1 0,000±0,003 
(2) 
Sortie liquide - 25,0±0,1 0,158±0,003 
Tableau I-10 : propriétés mesurées dans la phase gaz à lÊentrée et à la sortie de colonne 
Courant Débit (L.hr-1)  TG (°C) %CO2 vol. 
[1] Td (°C) [2] H (gw.gair*
-1) 
(3) 
Entrée gaz 893±5 20,0±0,1 19,01±0,02 -4,6±0,1 0,0000±1E-4 
(4) 
Sortie gaz - 21,8±0,1 9,17±0,02 20,0±0,1 0,01487±1E-4 
[1] A la base dÊair sec 
[2] Température de rosée mesurée par lÊhygromètre 
Tableau I-11 : bilan matière partiel en CO2 
[2] 
B.M.P. du CO2 Flux de transfert (mol.hr
-1)  Ecart absolu Ecart relatif 
Phase liquide 3,7858 [3] 
Phase gaz 4,1152 [4] 0,33 8% 










CO2 le rapport molaire du constituant CO2 en (mol-CO2.mol-air
-1) 



















Ecart relatif : TLB 
 TLB (°C)     
H(m) Exp. Sim. Ecart abs. Ecart relat. %   
1,00 21,4 21,4 0,0 0,05   
0,80 22,6 21,9 0,7 3,28   
0,60 22,9 22,5 0,4 1,62   
0,40 23,9 23,2 0,7 3,08   
0,20 24,3 23,9 0,5 2,04   
0,00 25,0 24,6 0,4 1,65   
  Ecart relat. moy. % 1,67   
       
Ecart relatif : TGB 
 TGB (°C)     
H(m) Exp. Sim. Ecart abs. Ecart relat. %   
1,00 21,8 21,5 0,3 1,21   
0,00 20,0 20,0 0,0 0,00   
  Ecart relat. moy. % 0,61   
       
Ecart relatif : [CO2] (mol.L
-1) en liquide 
 [CO2] (mol.L
-1)       
H(m) Exp. Sim. Ecart abs. Ecart relat. %   
1,00 0,000 0,000 0,000 0,00   
0,40 0,100 0,094 0,006 6,42   
0,20 0,121 0,134 0,013 9,82   
0,00 0,158 0,179 0,021 11,70   
   Ecart relat. moy. % 6,99   
       
Ecart relatif : yCO2
B
 et H(gw.gair*
-1) en gaz 
 FR-MOL (CO2)  H (gw/gair*)  
H(m) Exp. Sim. Ecart relat. % Exp. Sim. Ecart relat. % 
1,00 0,0917 0,0846 7,75 0,01487 0,016353 9,05 
0,80 0,1091 0,1022 6,40 0,01493 0,016895 11,64 
0,60 0,1259 0,1218 3,25 0,01491 0,017544 15,01 
0,40 0,1494 0,1432 4,13 0,01491 0,018302 18,53 
0,20 0,1668 0,1661 0,44 0,01493 0,019072 21,72 
0,00 0,1901 0,1900 0,03 0,00000 0,000000 0,00 









Tableau I-13 : propriétés mesurées dans la phase liquide à lÊentrée et à la sortie de colonne  
Courant Débit (L.hr-1)  TL (°C) [CO2] (mol.L
-1) 
(1) 
Entrée liquide 23,0±0,2 40,4±0,1 0,012±0,003 
(2) 
Sortie liquide - 40,6±0,1 0,151±0,003 
Tableau I-14 : propriétés mesurées dans la phase gaz à lÊentrée et à la sortie de colonne 
Courant Débit (L.hr-1)  TG (°C) %CO2 vol. 
[1] Td (°C) [2] H (gw.gair*
-1) 
(3) 
Entrée gaz 843±5 10,2±0,1 13,05±0,02 -6,33±0,1 0,0000±1E-4 
(4) 
Sortie gaz - 33,9±0,1 3,41±0,02 21,9±0,1 0,0161±1E-4 
[1] A la base dÊair sec 
[2] Température de rosée mesurée par lÊhygromètre 
Tableau I-15 : bilan matière partiel en CO2 
[2] 
B.M.P. du CO2 Flux de transfert (mol.hr
-1)  Ecart absolu Ecart relatif 
Phase liquide 3,3307 [3] 
Phase gaz 3,7271 [4] 0,4 10,6% 










CO2 le rapport molaire du constituant CO2 en (mol-CO2.mol-air
-1) 



















Ecart relatif : TLB 
 TLB (°C)     
H(m) Exp. Sim. Ecart abs. Ecart relat. %   
1,00 40,4 40,4 0,0 0,00   
0,80 40,4 41,0 0,6 1,47   
0,60 40,7 41,6 0,9 2,25   
0,40 41,0 42,2 1,2 2,95   
0,20 41,8 42,7 0,9 2,04   
0,00 40,6 41,2 0,5 1,27   
  Ecart relat. moy. % 1,42   
       
Ecart relatif : TGB 
 TGB (°C)     
H(m) Exp. Sim. Ecart abs. Ecart relat. %   
1,00 33,9 40,3 6,4 18,88   
0,00 10,2 10,2 0,0 0,00   
  Ecart relat. moy. % 9,44   
       
Ecart relatif : [CO2] (mol.L
-1) en liquide 
 [CO2] (mol.L
-1)       
H(m) Exp. Sim. Ecart abs. Ecart relat. %   
1,00 0,012 0,012 0,000 0,00   
0,60 0,041 0,047 0,006 13,11   
0,40 0,063 0,067 0,004 5,95   
0,20 0,108 0,088 0,020 22,37   
0,00 0,151 0,111 0,040 36,04   
   Ecart relat. moy. % 15,49   
       
Ecart relatif : yCO2
B
 et H(gw.gair*
-1) en gaz 
 FR-MOL (CO2)  H (gw/gair*)  
H(m) Exp. Sim. Ecart relat. % Exp. Sim. Ecart relat. % 
1,00 0,0341 0,0491 44,03 0,01602 0,052356 69,41 
0,80 0,0514 0,0634 23,18 0,01607 0,053404 69,91 
0,60 0,0656 0,0786 19,94 0,01599 0,054884 70,87 
0,40 0,0863 0,0949 9,92 0,01584 0,056306 71,87 
0,20 0,1079 0,1122 3,96 0,01557 0,057739 73,04 
0,00 0,1305 0,1305 0,00 0,00000 0,000000 0,00 









Tableau I-17 : propriétés mesurées dans la phase liquide à lÊentrée et à la sortie de colonne  
Courant Débit (L.hr-1)  TL (°C) [CO2] (mol.L
-1) 
(1) 
Entrée liquide 20,1±0,2 19,7±0,1 0,006±0,003 
(2) 
Sortie liquide - 22,8±0,1 0,160±0,003 
Tableau I-18 : propriétés mesurées dans la phase gaz à lÊentrée et à la sortie de colonne 
Courant Débit (L.hr-1)  TG (°C) %CO2 vol. 
[1] Td (°C) [2] H (gw.gair*
-1) 
(3) 
Entrée gaz 843±5 19,6±0,1 13,46±0,02 -13,14±0,1 0,0000±1E-4 
(4) 
Sortie gaz - 20,2±0,1 4,55±0,02 19,83±0,1 0,0149±1E-4 
[1] A la base dÊair sec 
[2] Température de rosée mesurée par lÊhygromètre 
Tableau I-19 : bilan matière partiel en CO2 
[2] 
B.M.P. du CO2 Flux de transfert (mol.hr
-1)  Ecart absolu Ecart relatif 
Phase liquide 3,1000 [3] 
Phase gaz 3,1917 [4] 0,09 2,9% 










CO2 le rapport molaire du constituant CO2 en (mol-CO2.mol-air
-1) 





















Ecart relatif : TLB 
 TLB (°C)     
H(m) Exp. Sim. Ecart abs. Ecart relat. %   
1,00 19,7 19,7 0,0 0,19   
0,80 20,3 20,1 0,2 0,86   
0,60 20,6 20,6 0,0 0,11   
0,40 21,3 21,2 0,2 0,74   
0,20 21,7 21,8 0,2 0,77   
0,00 22,8 22,6 0,2 0,80   
  Ecart relat. moy. % 0,50   
       
Ecart relatif : TGB 
 TGB (°C)     
H(m) Exp. Sim. Ecart abs. Ecart relat. %   
1,00 20,2 19,5 0,7 3,52   
0,00 19,6 19,6 0,0 0,20   
  Ecart relat. moy. % 1,86   
       
Ecart relatif : [CO2] (mol.L
-1) en liquide 
 [CO2] (mol.L
-1)       
H(m) Exp. Sim. Ecart abs. Ecart relat. %   
1,00 0,006 0,006 0,000 1,64   
0,60 0,056 0,062 0,006 10,31   
0,40 0,086 0,097 0,011 11,54   
0,20 0,115 0,136 0,021 15,69   
0,00 0,160 0,180 0,020 11,11   
   Ecart relat. moy. % 10,06   
       
Ecart relatif : yCO2
B
 et H(gw.gair*
-1) en gaz 
 FR-MOL (CO2)  H (gw/gair*)  
H(m) Exp. Sim. Ecart relat. % Exp. Sim. Ecart relat. % 
1,00 0,0455 0,0380 16,46 0,01489 0,015866 6,13 
0,80 0,0589 0,0529 10,15 0,01490 0,016170 7,84 
0,60 0,0750 0,0701 6,63 0,01488 0,016586 10,26 
0,40 0,0936 0,0894 4,46 0,01482 0,017075 13,22 
0,20 0,1131 0,1110 1,83 0,01478 0,017653 16,28 
0,00 0,1346 0,1348 0,17 0,00000 0,000000 0,00 
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Ac section de passage (m2) 
ae aire d’échange (m2 m-3) 
ai activité 
at surface géométrique totale de garnissage (m2 m-3) 
aw aire mouillée de garnissage (m2 m-3) 
Aγ pente limitant de Debye-Huckel (-) 
B largeur de plaque (m) 
Ci concentration (M) 
Ci* concentration d’équilibre du soluté i dans liquide (M) 
Da nombre de Damköhler (-) 
Dar nombre de Damköhler à l’échelle réduite (-) 
D°in diffusivité dans le solvant à dilution infinie (m2 s-1) 
di moteur de diffusion (m-1) 
Dij diffusivité binaire (m2 s-1) 
dp taille caractéristique de garnissage (m) 
E densité du flux énergétique (J m-2 s-1) 
Eˆ  facteur d’accélération (-) 
Ea énergie d’activation (J mol-1) 
iEˆ  facteur d’accélération en régime de réaction instantanée (-) 
EGi efficacité globale de colonne (-) 
EMi efficacité de Murphree (-) 
f fonction type (-) 
f' dérivée d’une fonction type (-) 
F constante de Faraday = 96500 (C mol-1) 
Falim débit d’alimentation (mol s-1) 
FL facteur d’écoulement (-) 
Fi force spécifique molaire (N mol−1) 
FP facteur de garnissage (m2 m-3) 
F~  débit molaire (mol s-1) 
fi0L fugacité standard liquide (Pa) 
fij facteur de friction intermoléculaire (kg m-3 s-1) 








énergie Gibbs (J) 
g constante de gravité (m s-2) 
Ga nombre adimensionnel de Galilée (-) 
H enthalpie molaire (J mol-1) 
H0 enthalpie à l’état standard 
H* enthalpie à l’état gaz parfait 
Ha nombre de Hatta (-) 
h pas de discrétisation / hauteur (m) 
hcolonne hauteur de colonne (m) 




constante de Henry (atm kg mol-1) 
I puissance ionique (mol l-1) 
It courant électrique porté par le mélange (A m−2) 
Ji densité du flux diffusif molaire (mol m-2 s-1) 
J-1 jacobien (-) 
Ji* densité du flux diffusif molaire par rapport à la vitesse du solvant (mol m-2 s-1) 
K constante d’équilibre chimique (unité variable) 
Kx constante d’équilibre chimique corrélée par des fractions molaires (unité variable) 
Kc constante d’équilibre chimique corrélée par des concentrations (unité variable) 
Kact constante d’équilibre chimique corrélée par des activités (unité variable) 
k constante de cinétique de réaction chimique (l mol-1 s-1) 
kˆ  ordre de la méthode d’intégration (-) 
kij coefficient du transfert de matière d’un binaire (m s-1) 
kL, kG coefficient du transfert de matière (m s-1) 
Kth constante d’équilibre entre phases (-) 
L débit liquide (mol s-1) 
Le’ nombre modifié de Lewis (-) 
l dimension de la longueur (m) 
Lm débit massique superficiel (kg m-2 s-1) 




solubilité (mol mol-1) 
Mi masse molaire (kg mol-1) 
ni nombre de mole de l’espèce i (mol) 
nb nombre des pas de discrétisation dans la colonne (-) 
nc nombre des constituants (-) 
Ni densité du flux molaire (mol m-2 s-1) 
nrc nombre des réactions cinétiquement contrôlées (-) 
nre nombre des réactions à l’équilibre instantané (-) 
np nombre des pas de discrétisation dans le film (-) 
Neq nombre d’étages théoriques à l’équilibre (-)  
Nomenclature 
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Nréel nombre d’étages réels (-) 
Nu nombre adimensionnel de Nusselt (-) 
P pression (Pa) 
P&  probabilité (-) 
Q perte thermique (J m-2 s-1) 
r vitesse de réaction (mol m-3 s-1) 
R constante du gaz parfait (J mol-1 K-1) 
Re nombre adimensionnel de Reynolds (-) 
Sc nombre adimensionnel de Schmidt (-) 
s vitesse de renouvellement de surface (s-1) 
is  entropie molaire (J mol−1 K−1) 
t temps (s) 
T température (K) 
u vitesse de fluide (m s-1) 
v  volume molaire (m3 mol-1) 
V volume (m3) 
iVˆ  volume atomique (m3) 
vi vitesse de migration (m s-1) 
iv  volume molaire (m3 mol−1) 
v~  vitesse de migration (m s-1) 
WA humidité absolue (kgeau kgair-sec-1) 
We nombre adimensionnel de Weber (-) 
WR humidité relative 
xi fraction molaire liquide (mol mol-1) 
x variable type (-) 
x* solution d’un système d’équation (-) 
Xi rapport molaire (molsoluté molinert-1) 
yi fraction molaire gaz (mol mol-1) 
Yi rapport molaire (molsoluté molinert-1) 
iY  vecteur des variables dépendantes selon le modèle du film diffusionnel 
z axe d’écoulement dans la colonne (m) 
z' axe de diffusion dans le film (m) 










αi coefficients d’intégration à pas multiples (multisteps) (-) 
β paramètre de l’ordre d’intégration (-) 
βij paramètre des interactions binaires (-) 
γi coefficient d’activité (-) 
δ épaisseur moyenne du film (m) 
δm épaisseur du transfert de masse (m) 
δh épaisseur du transfert de chaleur (m) 
δij épaisseur du film pour le binaire i-j (m) 
ε taux de vide de garnissage (m3 m-3) 
ε  paramètre de la diffusivité turbulente (s-1) 








rétention molaire (mol) 
ε~  critère de non-évolution (-) 
εˆ  critère de convergence (-) 
θ' angle d’inclinaison de plaque (°) 
λ conductivité thermique (J s-1 m-1 K-1) 
µ viscosité (kg m-1 s-1) (Pa s) 
µi potentiel chimique (J mol-1) 
ν, ν’ coefficient stœchiométrique (-) 
ρ masse volumique (kg m-3) 
σ tension de surface (kg s-2) 
σc tension de surface critique (kg s-2) 
Φe potentiel électrique (V) 




B avancement de la réaction à l’équilibre instantané dans bulk et dans film (mol m-3 s-1) 
χ
I avancement de la réaction à l’équilibre instantané dans film (mol m-2 s-1) 
ρ masse volumique (kg m-3) 
σdiff taux volumique de production de l’entropie (J m−3 s−1 K−1) 
ωi fraction massique de l’espèce i (kg kg−1) 
ω facteur de relaxation (-) 
ijδˆ  symbole de Kronecker (-) 
ξ avancement de la réaction instantanément équilibrée (mol) 
χ' taux d’avancement de réaction instantanée (mol s−1) 
ϕ~   facteur d’association du solvant (-) 
ψ  fonction linéaire d’intégration (-) 



























f film, formation 
fin mesure en phase finale 
G gaz 
I interface 
ini mesure en phase initiale 










° dilution infinie 
0 valeur initiale 
flash résultat d’un flash gaz-liquide 
